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1. Introducción 
1.1. Cambio climático 
1.1.1. Concepto y riesgos 
El cambio climático fue definido por la Convención Marco de las Naciones Unidas 
sobre el Cambio Climático (UNFCCC) como todo cambio del clima atribuido directa o 
indirectamente a la actividad humana, que altera la composición de la atmósfera 
mundial y que viene a sumarse a la variabilidad climática natural observada en periodos 
de tiempos comparables[1]. Un cambio en el clima puede venir afectado por dos tipos de 
factores: forzamientos y retroalimentaciones[2]. Un forzamiento climático es un 
desequilibrio energético impuesto sobre el sistema climático, bien de manera natural 
(cambios en la radiación solar, emisiones volcánicas, etc.) bien por la actividad humana 
(modificación del suelo, emisión de gases de efecto invernadero (GEI), etc.). El 
forzamiento climático puede ser radiativo (directo como los GEI, o indirecto) o no 
radiativo (flujo de evapotranspiración, etc.). Una retroalimentación del clima es un 
proceso interno que amplifica o disminuye la respuesta climática a un forzamiento 
inicial (como el incremento que ocurre en la concentración de vapor de agua y de nubes 
posterior al incremento de la concentración de dióxido de carbono). 
La consecuencia inmediata de un cambio en el clima es que se produce un cambio en el 
balance radiativo[3], el cual se define como la diferencia entre la energía que recibe el 
planeta y la que es devuelta al espacio. El equilibrio existente en el balance radiativo es 
beneficioso gracias al efecto invernadero natural que produce la atmósfera, lo cual hace 
que exista la vida en la Tierra. El efecto invernadero es producido porque la atmósfera 
absorbe parte de la radiación (alrededor del 20 %) que escapa al espacio desde la 
superficie terrestre. Del resto de la energía radiante que llega procedente del Sol, 
aproximadamente el 30 % es reflejada al espacio y el 50 % queda absorbida en la 
superficie[4]. Por tanto, se puede decir que la atmósfera actúa a modo de termostato del 
planeta regulando su temperatura mediante el gobierno del balance radiativo. 
La absorción de la radiación en la atmósfera se debe a los GEI, ya que estas moléculas 
interaccionan con la luz infrarroja que es devuelta desde la superficie. Así, el gradiente 
de temperatura que crea la atmósfera puede crecer o disminuir en función de la 
radiación absorbida a través del aumento o disminución de la concentración de los GEI. 
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Los principales GEI presentes en la atmósfera que absorben radicación son el vapor de 
agua, el dióxido de carbono (CO2), el ozono (O3) y el metano (CH4). Además, otros que 
se encuentran en menor concentración (ppb) son el óxido nitroso (N2O), el monóxido de 
carbono (CO), el óxido nítrico (NO), los clorofluorocarbonos (CFCs), los 
hidroclorofluorocarbonos (HCFCs), los hidrofluorocarbonos (HFCs), los 
perfluorocarbonos (PFCs) y el hexafluoruro de azufre (SF6). El vapor de agua tiene una 
composición variable de entre el 1 y el 4 %, lo cual lo convierte en el GEI con mayor 
concentración y en el responsable de la mayor parte del calentamiento natural del 
planeta. Sin embargo, la influencia de este gas sobre la temperatura es sólo en el corto 
plazo, dado que el tiempo de permanencia de este gas en la atmósfera es muy pequeño y 
su concentración viene regulada por la presión de vapor de saturación en un sistema de 
gran inercia térmica[2]. El resto de las moléculas actúan en la atmósfera como factores 
de forzamiento radiativo. El forzamiento radiativo (ΔF) se puede definir como el 
cambio en la irradiancia neta (medido en W·m-2) que se produce en la tropopausa 
después de permitir que las temperaturas estratosféricas se reajusten al balance 
radiativo, pero haciendo permanecer fijas, y en sus valores no perturbados, las 
temperaturas tanto de la superficie terrestre como de la troposfera[5]. Por tanto, cada uno 
de estos GEI actúa como una especie radiativa activa aportando un ΔF diferente en 
función de su concentración, el cual puede ser calculado mediante una expresión 
matemática[6]. De esta manera, el forzamiento radiativo se puede utilizar para evaluar y 
comparar la contribución de todos los GEI, tanto naturales como antropogénicos, en la 
producción de un cambio climático tal y como fue definido por la UNFCCC. 
Anteriormente a la UNFCCC, en 1988, la Organización Meteorológica Mundial 
(WMO) y el Programa de las Naciones Unidas para el Medio Ambiente (UNEP) 
crearon el Panel Intergubernamental sobre Cambio Climático (IPCC) con el propósito 
de revisar el estado del conocimiento mundial sobre el cambio climático y sus 
consecuencias. Este organismo redefinió en 2007 el concepto de cambio climático como 
un cambio en el estado del clima identificable a raíz de un cambio en el valor medio y/o 
en la variabilidad de sus propiedades, y que persiste durante un periodo prolongado en 
el tiempo, tanto si es debido a la variabilidad natural como si es consecuencia de la 
actividad humana[7]. Esta definición dada por el IPCC, introduce el concepto de que el 
cambio climático podrá ser fácilmente identificable cuando el valor de una de las 
propiedades propias del clima sufra un cambio real y prolongado durante un periodo 
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largo de tiempo. Es decir, que si las medidas realizadas sobre el valor de una propiedad 
del clima a lo largo de un tiempo varían, se estaría produciendo un cambio climático en 
el planeta. Apoyado en esta idea, y a través del conocimiento ya adquirido, se ha visto 
que un cambio climático se está produciendo inequívocamente en el planeta. Dicho 
cambio climático se ha observado por la variación positiva de la temperatura global 
media de equilibrio (ΔTs), lo que está conduciendo a que se produzca un calentamiento 
del sistema climático o un calentamiento global. Las consecuencias de dicho 
calentamiento global han producido diferentes cambios en el patrón del clima tales 
como el aumento de la temperatura tanto del aire como de las masas oceánicas, la fusión 
generalizada de las nieves y los hielos o el aumento del nivel promedio del mar[8]. 
El calentamiento global está ocurriendo porque el efecto invernadero natural que 
produce la atmósfera ha estado acrecentándose sobre todo desde mediados del pasado 
siglo XX. Este aumento del efecto invernadero ha venido propiciado por el incremento 
de la concentración de algunos GEI con largos tiempos de vida en la tropopausa, 
provocando que una parte de la radiación infrarroja reflejada por la superficie no llegue 
al espacio exterior. Así, el aumento de la concentración de los GEI ha incrementado el 
forzamiento radiativo de cada gas. Como dicho forzamiento radiativo está relacionado 
empíricamente con el cambio de la temperatura media global de equilibrio[5], el 
aumento de éste ha hecho aumentar el valor de la temperatura media global del planeta. 
Los GEI con largos tiempos de vida en la troposfera que más han contribuido a 
incrementar el efecto invernadero han sido el CO2, el CH4, y el N2O provenientes 
fundamentalmente del uso de combustibles fósiles[9]. La Figura 1.1(A), muestra las 
emisiones de los seis GEI de origen antropogénico enumerados por el Protocolo de 
Kioto[10], y que contribuyen al calentamiento global. En ella se puede apreciar que entre 
1970 y 2010 las emisiones de estos GEI aumentaron un 81,5 %. El CO2 fue el gas que 
más contribuyó en la mezcla de GEI, con hasta un 76 % del total en el año 2010,   
Figura 1.1(B). El mayor aporte de CO2 es realizado por el uso de combustibles de 
origen fósil y por procesos industriales, con un porcentaje, en el año 2010, del 65 % 
sobre el total de las emisiones de GEI. Por tanto, se puede asegurar que en gran medida 
el calentamiento global se ha generado por la emisión de CO2 procedente de fuentes 
fósiles y procesos industriales. 
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Figura1.1(A) Emisiones mundiales de GEI enumerados en el Protocolo de Kioto de 
origen antropogénico entre los años 1970 y 2010[9]. (B) Distribución del porcentaje de 
GEI en el año 2010. (1)CO2 procedente de combustibles fósiles y procesos industriales; 
(2)CO2 procedente de silvicultura (incluye deforestación) y otros usos del suelo;        
(3)CH4 procedente de la agricultura y de la extracción de combustibles fósiles; (4)N2O 
procedente de la agricultura; (5)Incluye los HFCs, los PFCs y el SF6. 
 
1.1.2. Energía y cambio climát ico  
Tras la revolución industrial (mediados del siglo XIX), la energía ha sido utilizada 
como vector de cambio y modernización por parte de las naciones, contribuyendo a su 
desarrollo tanto económico como tecnológico y social. Además, este desarrollo ha 
contribuido a un gran crecimiento demográfico en todo el planeta, lo que ha supuesto a 
su vez, el progresivo incremento de la demanda de energía para poder satisfacer las 
diferentes necesidades. Por tanto, el crecimiento basado en el uso de la energía ha 
resultado ser bueno para el desarrollo de los países, pero se ha vuelto preocupante 
cuando ha desembocado en un deterioro del planeta y de la calidad de vida de gran parte 
de sus habitantes[11]. 
Históricamente, el ritmo de crecimiento en el consumo de energía primaria ha estado 
sustentado en el uso de fuentes de origen fósil. En un primer periodo comprendido entre 
1850 y 1950 se produjo un crecimiento anual alrededor del 1,5 % apoyado en la 
combustión del carbón. Desde 1950, el consumo energético incrementó hasta el 2,7 % 
anual, impulsado por el petróleo y el gas natural[12]. De este modo, el consumo de 
energía primaria mundial ha crecido un 150 % en los últimos 50 años, 
fundamentalmente basado en fuentes de origen fósil[13]; véase Figura 1.2(A). 
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Figura1.2(A) Evolución del consumo mundial de energía en función del combustible 
utilizado a lo largo de los últimos 50 años. (B) Distribución del porcentaje de 
combustible usado para generar energía en el año 2014[14]. (1)Incluye el utilizado en 
aviación, transporte marítimo, combustible para refinería y pérdidas; (2)Incluye sólo 
carbones comerciales: antracita, bituminoso, sub-bituminoso y lignito; (3)Incluye energía 
eólica, geotérmica, solar, biomasa y valorización de residuos. 
 
A pesar del crecimiento desde principios de los ochenta de la energía de origen no fósil 
(fundamentalmente nuclear e hidroeléctrica), la cuota de combustibles fósiles en el 
suministro mundial de energía no ha sufrido grandes cambios. La Figura 1.2(B) muestra 
que los combustibles de origen fósil, en 2014, generaron más del 86 % de la energía 
primaria suministrada en el planeta. El problema asociado al intensivo uso de fuentes de 
origen fósil para la generación de energía ha traído consigo el incremento descontrolado 
en la emisión de GEI de larga vida en la troposfera provocando que se genere un 
calentamiento global que está produciendo fenómenos asociados a un cambio climático. 
Anteriormente, se identificó que la emisión de CO2 proveniente de fuentes de origen 
fósil es lo que más contribuye a incrementar el cambio climático; véase Figura 1.1(B). 
Así, la concentración media de este gas en la atmósfera ha ido aumentando 
paulatinamente desde las 278 ppm de la era preindustrial (1775)[8], hasta las 400 ppm en 
la primavera de 2015[15], lo que supone un incremento del 44 %; véase Figura 1.3. El 
crecimiento medio anual de la concentración de CO2 en la atmósfera durante los últimos 
15 años ha estado ligeramente por encima de las 2 ppm, y parece que si no se toman 
medidas de reducción en la emisión de CO2, la tendencia va a continuar durante los 
próximos años, estimándose un crecimiento anual de las emisiones de CO2 del 0,7 % 
hasta el año 2035[16]. 
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Figura1.3Concentración de CO2 en la atmósfera entre enero de 1965 y diciembre de 
2015[15]. Medida mensual de concentración de CO2 (     ); tendencia de la concentración 
de CO2 mostrada (     ). 
 
Pero para poder tomar medidas se necesita saber en qué actividades se están generando 
mayores emisiones de CO2 de origen fósil para poder actuar sobre ellas. La Figura 1.4 
recoge la contribución que cada sector hizo a las emisiones mundiales de CO2 en el año 
2013. Como puede verse, el sector que más contribuyó a las emisiones de CO2 fue el de 
la generación de electricidad y calor con un 42 %, seguido a gran distancia por el del 
transporte y el de industria y construcción. 
 
Figura1.4Distribución de las emisiones mundiales de CO2 por sector en el año 
2013[13]. *Incluye emisiones de: agricultura, silvicultura, pesca, industrias con consumo 
de electricidad y calor para la producción de combustibles y otras emisiones no 
especificadas. 
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Para la generación de la energía en cada sector, los diferentes combustibles fósiles no se 
han utilizado de igual manera en el tiempo atendiendo a factores tales como su precio o 
el coste de la implantación de una determinada tecnología. Por otro lado, se ha de tener 
en cuenta que los distintos combustibles tienen asociadas diferentes emisiones de CO2 
tras su oxidación durante la combustión. La Figura 1.5(A) muestra la evolución de las 
emisiones de CO2 asociadas a la combustión de combustibles fósil entre 1965 y 2014. 
 
Figura1.5(A) Evolución de las emisiones de CO2 asociadas a la combustión de 
combustibles fósiles a lo largo de los últimos 50 años. (B) Distribución del porcentaje 
de las emisiones de CO2 por combustibles fósil en el año 2014
[17]
. 
(1)
Incluye: antracita, 
bituminoso, sub-bituminoso y lignito para producción de electricidad y calor; 
(2)
Incluye 
el usado en aviación, transporte marítimo, combustible para refinería y pérdidas; 
(3)
Asociado a carbón sub-bituminoso (70 %) y otros combustibles sólidos y líquidos. 
 
A principios del siglo XXI se generó un incremento notable en las emisiones de CO2 
provenientes de la combustión de combustibles de origen fósil. Principalmente dicho 
aumento estuvo sustentado por el gran incremento que hubo en la generación de energía 
eléctrica en centrales con calderas de carbón (Figura 1.2(A)) por parte de los países en 
vías de desarrollo, fundamentalmente en China y otros países de Asía
[13]
. Hay que decir 
que el carbón es el combustible de origen fósil con mayor contenido en carbono por 
unidad de energía generada, por lo que es el que más contribuye en las emisiones de 
CO2. En la Figura 1.5(B) se aprecia que el carbón contribuyó en 2014 con más del 46 % 
en las emisiones de CO2, fundamentalmente el usado para generar electricidad y calor 
(cerca del 42 %)
[18]
. 
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Pero no sólo se debe conocer qué sector o qué tipo de combustible contribuye más en la 
emisión de CO2, sino que hay que identificar qué naciones son las que más contaminan 
para poder aplicar sobre ellas las medidas oportunas de mitigación de una manera 
individualizada. Así, la Figura 1.6(A) muestra la evolución de los siete países o 
conjunto de países que más han venido emitiendo CO2 desde 1990 (año de referencia 
para la comparación de las emisiones según el Protocolo de Kioto
[10]
). La Figura 1.6(B) 
muestra el porcentaje de emisiones de CO2 que cada uno de esos países realizó en 2014. 
Desde hace diez años, China es el país que más CO2 emite, con un incremento en los 
últimos cinco años de algo más del 15 %, lo que ha supuesto el 27,5 % de las emisiones 
mundiales en 2014. De forma contraria, Estados Unidos (EE.UU.) y los 28 países de la 
Unión Europea (U.E.-28) han disminuido sus emisiones de CO2 en los últimos cinco 
años en un 2,4 % y un 12 %, respectivamente. Cabe destacar además, el fuerte repunte 
en emisiones que están mostrando una serie de países en desarrollo
[14]
. A la cabeza se 
sitúa India con un aumento del 27 % desde 2010, contribuyendo con cerca de un 6% en 
las emisiones mundiales en 2014; véase Figura 1.6(B). 
 
Figura1.6(A) Evolución de las emisiones totales de CO2 de los 7 principales países o 
conjunto de países emisores desde 1990. (B) Distribución de la contribución de las 
emisiones de CO2 de los principales países emisores en el año 2014
[14]
. 
 
1.1.1. El carbón como combustible 
A día de hoy, el carbón es el combustible más utilizado como fuente de energía para su 
uso en la industria (79 % en 2013)
[18]
, principalmente para la generación de electricidad 
y calor, pero también para la producción de acero, la fabricación de cemento y la 
obtención de combustibles líquidos
[19]
. Su consumo en 2014 fue de 7990 Mt, de las 
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cuales China contribuyó con un 50,6 % del consumo mundial en ese año
[14]
. En este 
país, tras 15 años de fuerte crecimiento, parece que el consumo se ha estancado desde 
2013, y por primera vez el uso de carbón térmico cayó un 1 % en 2014 debido al 
crecimiento de cerca del 20% de la energía hidroeléctrica
[20]
. EE.UU. es el segundo país 
que más consume, a pesar de que éste ha decrecido en un 15 % en los últimos 5 años 
debido a la sustitución del carbón por gas. También la U.E.-28 y Rusia decrecieron su 
consumo en los últimos 5 años en un 4 y un 6 %, respectivamente, principalmente por la 
caída del consumo de lignito
[14]
. Sin embargo, India aumentó su consumo entorno al   
40 % en los últimos 5 años, pasando a ser el tercer país que más carbón demanda con un 
9,3 % en 2014. Todo este panorama hizo que por primera vez desde 1990, el consumo 
mundial de carbón, fundamentalmente el utilizado para la generación de electricidad, 
decreciera en 2014
[21]
. Durante 2015 las previsiones estiman una caída del 2 % respecto 
de 2014, sin embargo, se prevé que su demanda siga creciendo hasta 2035; véase Figura 
1.7(A). Se cree que habrá un repunte del consumo anual de carbón del 2 % hasta 2020, 
moderando el crecimiento anual de su demanda a un 6 % desde este año hasta el 
2035
[22]
. 
 
Figura1.7 (A) Previsión del consumo mundial de energía en función del combustible 
utilizado entre 2015 y 2035. (B) Distribución del porcentaje de combustible que se 
prevé ser usado para generar energía en el año 2035
[22]
. 
(1)
Incluye energía eólica, 
geotérmica, solar, biomasa y valorización de residuos. *1 EJ ≈ 49 Mt carbón. 
 
Esta previsión de crecimiento se debe, fundamentalmente, a que India y todo el sudeste 
asiático, en su crecimiento, van a seguir aumentando su producción eléctrica mediante 
el uso de carbón, ya que se trata de una fuente de energía abundante, asequible y 
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disponible, que aporta fiabilidad de suministro eléctrico. Todo ello complementado por 
la fuerte bajada que ha sufrido el precio del carbón térmico desde 2011, hasta situarse 
por debajo de los 50 US$/t a finales de 2015
[23]
. A pesar de ello, cada vez el carbón 
tendrá menor contribución al mix energético, con un porcentaje estimado del 26 % en 
2035. Esta ligera bajada será sustituida por un ligero aumento en el uso del gas natural y 
la energía hidroeléctrica, pero sobre todo por un gran aumento de la generación de 
energía mediante fuentes renovables; véanse Figuras 1.2(B) y 1.7(B). 
 
1.1.2. Pronóstico y mitigación 
Los primeros compromisos vinculantes para reducir las emisiones de GEI se 
establecieron en virtud del Protocolo de Kioto
[10]
, cuya firma se estableció en 1997. 
Dicho tratado establecía que los 38 países desarrollados (con economía de mercado) y la 
Unión Europea estaban obligados a reducir en al menos un 5 % las emisiones de GEI 
del año 1990 (año de referencia) en el periodo comprendido entre el 2008 y el 2012. El 
tratado entró en vigor en febrero de 2005 tras la firma de Rusia, lo que posibilitó que 
hubiesen 55 países firmantes que generaran el 55 % de las emisiones mundiales de CO2. 
El Protocolo de Kioto establecía que las reducciones debían de ser a través de medidas 
nacionales, por lo que a cada país se le asignó un porcentaje de reducción determinado. 
No obstante, el Protocolo recogía mecanismos adicionales para que cada país pudiera 
alcanzar sus metas con cierta flexibilidad. Entre ellos destacan dos. El primero, la puesta 
en marcha de un mercado para el comercio de derechos de emisión entre países, para 
que el que tuviera unidades de emisión de sobra (por debajo de su techo de emisión) 
pudiera vendérselas a países que sobrepasaran sus metas establecidas. El segundo, el 
mecanismo para un desarrollo limpio, que permitía a países desarrollados poner en 
marcha proyectos de reducción de emisiones en países en desarrollo, para conseguir 
créditos de emisiones canjeables por más volumen de emisión para el país desarrollado. 
Pero el Protocolo de Kioto no ha sido una herramienta suficiente para mitigar las 
emisiones de GEI, principalmente porque EE.UU. y Australia (23 % de las emisiones de 
CO2 en 2005
[14]
) nunca lo ratificaron, y porque países en vías de desarrollo (no sujetos a 
ratificar Kioto) tales como China, India y Brasil, que sumaron el 34 % de las emisiones 
de CO2 en 2012
[14]
, aún no han comenzado a implantar medidas mitigatorias contra sus 
emisiones a partir de 2013. Además otros países que sí firmaron el Protocolo de Kioto, 
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como Canadá, Japón y Rusia (11 % de emisiones de CO2 en 2012
[14]
), lo abandonaron 
fundamentalmente por la negativa a pagar las sanciones que se les imponían por no 
cumplirlo. En previsión de que el Protocolo de Kioto no se iba a cumplir en el periodo 
2008-2012, en diciembre de 2012, bajo el marco de la decimoctava Conferencia de las 
Partes (CP.18)
[24]
 de la UNFCCC, se acordó prorrogar el periodo de reducción de 
emisiones de GEI a un segundo periodo de compromiso entre los años 2013 y 2020. Sin 
embargo, a pesar de esta ampliación del periodo de evaluación, parece que el Protocolo 
de Kioto no va a representar la herramienta que ayude en la reducción de las emisiones 
de GEI, fundamentalmente porque la mayoría de las naciones que más emiten no lo 
quieren adoptar. Basta apuntar que, en octubre de 2015 lo acordado en la CP.18, 
únicamente lo habían ratificado 49 países (14 % de emisiones totales de CO2). Así, la 
lucha contra las emisiones de GEI y la mitigación del cambio climático quedaron a la 
deriva con la única esperanza puesta en alcanzar un acuerdo vinculante para las Partes 
durante la CP.21 que se celebró el pasado mes de diciembre de 2015 en París. 
El resultado de la CP.21 fue el Acuerdo de París
[25]
 que tiene como objetivo fortalecer 
la respuesta mundial a la amenaza del cambio climático, principalmente, a través de 
limitar el aumento de la temperatura media mundial por debajo de 2 ºC con respecto a la 
era preindustrial (intentando limitar ese aumento a 1,5 ºC) y de la puesta en marcha de 
un mecanismo de financiación (fondo climático) para sufragar las medidas que 
conduzcan a un desarrollo sostenible con bajas emisiones de GEI. Para ello, los países 
deberán alcanzar el máximo en sus emisiones de GEI lo antes posible, siendo prioritario 
para los países desarrollados, ya que los países en desarrollo tardarán más en 
conseguirlo. Así, en la segunda mitad del siglo XXI, se deberá llegar a un compromiso 
para alcanzar un equilibrio entre las emisiones y la capacidad para absorber los GEI, 
principalmente el CO2. Esto abre las puertas a los mecanismos de captura y 
almacenamiento de carbono (CAC). El Acuerdo de París estipula que cada uno de los 
países deberá fijar sus propios objetivos y estará obligado a presentar planes para limitar 
sus emisiones cada cinco años, con lo que se conseguirá crear un inventario de 
emisiones y hacer un seguimiento de los programas de mitigación propuestos por cada 
país. Aunque el Acuerdo de París entrará en vigor en 2020 ya hay países que han fijado 
sus objetivos de reducción. 
El IPCC ha presentado cuatro modelos climáticos de investigación, llamados escenarios 
RCP, que describen el sistema climático en función del forzamiento radiativo hasta el 
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año 2100
[9]
. Todos ellos pueden ser considerados como posibles, lo cual va a depender 
de cuál sea el volumen de las emisiones de GEI durante el siglo XXI. La Figura 1.8(A), 
a través de las líneas continuas leídas en el eje vertical primario, muestra la proyección 
de las emisiones de CO2 según el modelo RCP. El nombre de cada modelo se atribuye 
al forzamiento radiativo que se va a dar en el año 2100 como consecuencia del 
incremento de los GEI, fundamentalmente del CO2. Así, por ejemplo, el RCP-2.6 
establecería un pronóstico de F de 2,6 Wm-2 para el año 2100. Hay que apuntar que el 
F fue de 1,8 Wm-2 en el año 2011[9] respecto de la época preindustrial. Estos 
escenarios RCP se basan en pronosticar el forzamiento radiativo, ya que al tener 
relación directa con la temperatura media global, ésta se puede pronosticar. Pero 
técnicamente no es la cantidad emitida, por ejemplo de CO2, la que produce el 
incremento del F, sino la concentración de ese gas en la atmósfera, ya que de todo el 
CO2 que es emitido, entorno al 55 % permanece en la tropopausa, sobre el 30 % es 
absorbido por los océanos y el 15 % restante queda absorbido por la biosfera
[2]
. Por 
tanto, se hace necesario pronosticar la concentración de GEI en la atmósfera de cara a 
asignarle una temperatura media global. La Figura 1.8(A), a través de las líneas 
discontinuas leídas en el eje vertical secundario, muestra la proyección de la 
concentración de CO2 en la atmósfera según los modelos RCP. Así, se puede estimar 
que una subida de 2 ºC en la temperatura media global, respecto de la época 
preindustrial, viene provocada al alcanzarse una concentración acumulada de entorno a 
las 444 ppm de CO2 en la atmósfera (línea horizontal discontinua negra)
[26]
. 
 
Figura1.8(A) Proyección de las emisiones de CO2 (líneas continuas) y concentración 
acumulada de CO2 en la atmósfera (líneas discontinuas) entre 2010 y 2100 en función 
de los 4 modelos climáticos de investigación (escenarios RCP) propuestos por el 
IPCC
[8]
. *La línea negra representa valores medidos entre 2000 y 2010.                      
(B) Comparación de la proyección de emisiones de CO2 hasta el año 2050 según los 
escenarios propuestos por la IEA
[27]
 (incluye escenario RCP-2.6 para su comparación). 
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Si se atiende a lo que se aprobó en el Acuerdo de París
[25]
, únicamente el escenario 
RCP-2.6 sería válido, ya que el escenario RCP-4.5 conduciría a una concentración de 
CO2 en la atmósfera en 2100 de 538 ppm (Ts de 2,8 ºC) o el escenario RCP-6.0 a    
670 ppm de CO2 acumuladas (Ts de 3,8 ºC)
[26]
. Eso se traduce en que quedan 
únicamente 5 años para alcanzar una concentración de CO2 en la atmósfera de entre 440 
y 442 ppm, según muestran las previsiones de crecimiento de emisiones hasta 2030
[16]
. 
¿Pero qué pasará a partir de 2030 si no se alcanza el techo de emisiones en cinco o diez 
años? Los modelos RCP sólo pronostican el escenario a seguir, no las medidas a aplicar 
para disminuir las emisiones. Por ello, la IEA unos meses antes de la CP.21 propuso un 
nuevo escenario
[27]
, llamado escenario 450, con un primer escenario intermedio (hasta 
2030) llamado escenario puente. La Figura 1.8(B) muestra la proyección de las 
emisiones de CO2 relacionadas con la energía para estos dos escenarios. Además, 
incluye el escenario INDC y el RCP-2.6, para su comparación. 
El escenario INDC refleja la suma del impacto de las medidas de reducción que cada 
país debía de haber presentado para la mitigación de sus emisiones a partir de los años 
2020-2025 a través de sus Contribuciones Previstas Determinadas Nacionalmente 
(INDCs), según se acordó en la CP.20 celebrada en Lima en 2014
[28]
. Las INDCs tienen 
que ser políticamente aceptables y deben de estar en línea con los intereses nacionales. 
Por lo tanto, dependiendo del país, su INDC es más ambiciosa o no. Así, por ejemplo 
EE.UU. se ha comprometido a reducir sus emisiones totales de GEI en un 26-28 % en 
2015 respecto de sus emisiones del año 2005, mientras que la U.E.-28 se ha 
comprometido a reducir sus emisiones en un 40 % en 2040 respecto de las del año 
1990
[29]
. El escenario INDC parece insuficiente para que el aumento de la temperatura 
global sea menor de 2 ºC respecto de la era preindustrial, y todo indica que con este 
escenario la temperatura media global aumentaría entorno a los 3 ºC en el año 2050
[30]
. 
La IEA, como respuesta a la ineficacia del escenario INDC del “reto de los 2 ºC”, ha 
propuesto el escenario 450
[27]
, que pretende estabilizar la concentración del CO2 en la 
atmósfera en 450 ppm en el año 2100. Como parece un escenario muy ambicioso, la 
IEA plantea un primer escenario a corto plazo (hasta el año 2030), llamado escenario 
puente, que pueda sentar las bases del verdadero objetivo que es conseguir la 
estabilización de la concentración de CO2 en 2100 en 450 ppm, y por tanto un 
incremento de la temperatura media global menor de 2 ºC
[26]
. El escenario puente se 
basa en tecnologías y políticas ya maduras y comerciales que no produzcan cambios en 
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las perspectivas económicas y de desarrollo. Así, simplemente se trataría de añadir 
algunas medidas al escenario INDC para reducir las emisiones; véase Figura 1.8(B). 
Así, en orden de importancia, las medidas consistirían en incrementar la eficiencia 
energética en la industria, el transporte y en los edificios, en aumentar la inversión en 
tecnologías renovables para la generación de electricidad, en reducir las emisiones de 
CH4 durante la extracción de gas y petróleo, en eliminar gradualmente las subvenciones 
a los combustibles fósiles, y en reducir progresivamente el uso de plantas eléctricas de 
carbón menos eficaces. Con ellas, se prevé una reducción de 4,8 Gt de CO2, lo cual 
supone un 13 % menos respecto del escenario INDC en 2030. Así, el escenario 450 es 
el único camino válido para lograr que la temperatura media global no aumente en más 
de 2 ºC respecto de la época preindustrial. Pero, para poder cumplir el escenario 450, 
éste tiene que desmarcarse desde el principio del escenario puente y seguir un camino 
diferente; véase Figura 1.8(B). Ello implica aplicar una serie de medidas adicionales 
hasta 2040, para poder reducir las emisiones de CO2 acumuladas hasta el año 2040 en 
113 Gt respecto del escenario puente
[27]
; véase Figura 1.9. Estas medidas deben 
fomentar que las nuevas tecnologías lleguen a su madurez antes de que su uso sea 
totalmente esencial para lograr la descarbonización en la generación de energía en 2100. 
 
Figura1.9Medidas y contribución de cada medida aplicadas en el escenario 450 para 
la reducción de 113 Gt de CO2 adicionales respecto del escenario puente entre los años 
2015 y 2040
[27]
. 
(1)
Incluye el efecto de la reducción en los niveles de actividad, los 
cambios en los procesos y la sustitución del tipo de combustible. 
(2)
Incluye la 
sustitución del tipo de combustible, principalmente la sustitución del uso de carbón por 
gas natural. 
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Algo más de la mitad de la reducción de las emisiones de CO2 (52 %) debe de hacerse 
en los procesos relacionados con la generación de electricidad y calor, seguido de los 
procesos industriales (26 %), el transporte (16 %) y los edificios (6 %)
[27]
. De todas las 
medidas a aplicar, destacan las energías renovables variables, con una fuerte apuesta por 
la energía eólica y fotovoltaica. También, las tecnologías con CAC pueden ofrecer una 
reducción de emisiones adicionales en el sector de la energía y la industria, donde su 
despegue está previsto para después de 2025 con un crecimiento similar al que tuvieron 
las tecnologías de gas natural a finales del siglo pasado. Y por último, la generación de 
combustibles alternativos o biocombustibles para vehículos, junto con la fabricación de 
vehículos eléctricos, esperando alcanzar una contribución del 40 % dentro del parque 
automovilístico mundial en 2040. Analizando la Figura 1.9, parece que la medida que 
más importancia ha de tener en un futuro próximo es la implantación de tecnologías con 
CAC, tanto en la producción de electricidad y calor (20,5 %) como en la industria      
(12 %). Si se analiza desde un punto de vista económico, los inversores en nuevas 
plantas de generación de electricidad basadas en combustibles fósiles, especialmente en 
carbón, no sólo necesitan garantía de que sean de alta eficiencia sino que también sean, 
en lo posible, adecuadas para la incorporación de tecnologías de CAC. Así, se pueden 
tomar medidas durante el diseño y construcción para mejorar la viabilidad técnica y 
económica de la incorporación de tecnologías de CAC, por ejemplo, ubicándolas 
relativamente cerca de los lugares elegidos para el almacenamiento de CO2. 
Por tanto, la transición hacia una economía baja en carbono dependeré de la 
implantación de tecnologías de suministro de energía con nulas o bajas emisiones de 
GEI (energías renovables, energía nuclear y CAC) o de tecnologías que reduzcan 
cuantiosamente las emisiones actuales de GEI (eficiencia energética, sustitución de 
combustibles fósiles y reducción de emisiones fugadas). Así, para cumplir con el 
escenario 450, se ha de incrementar el porcentaje actual (30 %) de uso de estas 
tecnologías hasta el 80 % en 2050 y la total eliminación del uso de combustibles fósiles 
para la generación de energía en 2100
[9]
. Pero el precio aún no competitivo de la 
generación de electricidad y de los procesos industriales mediante combustibles no 
fósiles, sobre todo para las economías de los países en desarrollo, frena el avance de las 
“tecnologías limpias”. Pero son estos países los que generan mayores emisiones de GEI, 
por lo que la única solución a corto plazo es seguir utilizando combustibles fósiles pero 
mejorando la eficiencia de las instalaciones y recurriendo a la CAC
[31]
. 
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1.2. Captura y Almacenamiento de CO2 (CAC) 
El término captura y almacenamiento de CO2 (CAC) alude al conjunto de tecnologías 
que consiguen la separación y la captura del CO2 generado en los procesos industriales 
y de generación eléctrica, y su posterior transporte hasta un lugar adecuado y seguro 
para su almacenamiento permanente. De esta manera se logra aislar el CO2 de la 
atmósfera durante un periodo largo de tiempo
[32]
. Además, las tecnologías de CAC 
suponen una estrategia de protección de este tipo de instalaciones frente a la reducción 
de sus actividades, su inactividad o su cierre en vías de alcanzar una economía baja en 
carbono
[27]
. La Figura 1.10 muestra un diagrama esquemático general del ciclo 
completo de la captura del CO2, de su transporte y de las opciones de almacenamiento. 
La captura de CO2 consiste en la separación del CO2 generado por la combustión de 
combustibles fósiles (carbón, gas natural o petróleo) o de biomasa del resto de los gases 
que lo acompañan en dicho proceso, principalmente del nitrógeno (N2) procedente del 
aire utilizado para realizar la combustión. Tras su separación, el CO2 es comprimido y 
transportado por medio de ceoductos (red de tuberías similares a los gasoductos) o 
buques cisterna hasta los lugares destinados para su almacenamiento definitivo, ya sea 
en forma geológica, oceánica o mineral, o para su uso en procesos industriales. 
 
Figura1.10Diagrama esquemático general de los posibles sistemas de CAC[32] 
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1.2.1. Captura de CO2 
La corriente de gases generada tras la combustión de combustibles fósiles está 
caracterizada por una baja concentración de CO2
[33]
. Ello impide su almacenamiento 
directo ya que conllevaría altísimos costes de energía y numerosas dificultades técnicas 
durante su transporte. Otro problema añadido sería la disminución del tiempo de uso de 
los depósitos destinados a su almacenamiento, al igual que la modificación de los 
protocolos de estabilización del CO2 a largo tiempo. La Figura 1.11 muestra el impacto 
de la implantación de una tecnología de CAC en una central eléctrica con carbón. En 
ella se comparan las emisiones de CO2 en función de la eficiencia energética de la 
instalación y del uso de un sistema CAC. 
 
Figura1.11Comparación de las emisiones en una planta eléctrica de carbón en función 
de su eficiencia energética y del uso de un sistema CAC. Análisis del CO2 evitado y del 
CO2 capturado mediante la aplicación de las tecnologías de CAC
[34]
. 
(1)
SC: 
SuperCrítica; 
(2)
USC: Ultra-SuperCrítica; 
(3)
Basado en el PCI de un carbón bituminoso. 
 
En una planta de referencia de carbón pulverizado (PC) operando con ciclos de vapor en 
condiciones supercríticas (25 MPa y 540 ºC), se puede conseguir una reducción de 
emisiones de CO2 de un 18 % utilizando calderas de PC de nueva construcción 
operando con ciclos de vapor en condiciones ultra-supercríticas (28MPa y 620 ºC). 
Incluso, se esperan plantas comerciales en 2020 con condiciones ultra-supercríticas 
avanzadas, AUSC, (35 MPa y 700 ºC) que reduzcan las emisiones de CO2 en hasta un 
31 % con respecto a las calderas supercríticas
[34]
. Sin embargo, en cualquier caso, todo 
el CO2 generado siempre sería emitido, con lo que la mejora de la eficiencia en las 
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calderas de PC reduciría sólo en parte las emisiones en este tipo de instalaciones. Con la 
implantación de tecnologías de CAC, las emisiones de CO2 en este tipo de instalaciones 
se podrían reducir más de un 90 %, dependiendo de la eficacia de la captura. 
Siempre que se implanta una tecnología de CAC se habla del CO2 capturado y del CO2 
evitado
[32]
. De todo el CO2 generado, la tecnología de captura será capaz de aislar un 
determinado volumen que representaría el CO2 capturado, aunque otro se emitiría a la 
atmósfera. La diferencia entre este volumen de CO2 emitido y el que se emitiría si no se 
usara ningún proceso de CAC es lo que se denomina CO2 evitado (véase Figura 1.11). 
El CO2 evitado siempre conlleva un sobrecoste en la producción de electricidad. A pesar 
de ello, las plantas eléctricas con CAC pueden resultar competitivas frente a otras 
instalaciones con bajas emisiones de CO2
[35-36]
. 
Actualmente, las vías más desarrolladas para la captura de CO2 son tres: captura 
posterior a la combustión o de post-combustión, captura previa a la combustión o de 
pre-combustión y captura en la combustión sin N2 u oxicombustión. 
 
1.2.1.1. Captura de CO2 posterior a la combustión (post-combustión) 
En los procesos de captura de CO2 posterior a la combustión o de post-combustión se 
consigue la separación del CO2 tras la combustión del combustible de origen fósil con 
aire. La Figura 1.12 muestra un diagrama de la captura de CO2 mediante un proceso de 
post-combustión aplicado a la generación eléctrica usando una caldera de PC. 
 
Figura1.12Diagrama del proceso de captura de CO2 posterior a la combustión de 
carbón para la generación de electricidad
[37]
. Etapa de combustión (    ); etapa de  
captura de CO2 (      ). 
Introducción  
 
 21  
 
Primero, el carbón es quemado con aire en una caldera generándose una corriente 
gaseosa de salida compuesta principalmente por el N2 del aire y con una baja 
concentración de CO2 (entre el 10 y el 15 %)
[38]
. Posteriormente, tras pasar la corriente 
de gases por varios equipos para la retención de diferentes contaminantes procedentes 
del carbón (NOx, cenizas volantes y SOx), el CO2 es separado de los demás gases, 
siendo por último purificado y comprimido para su almacenamiento. Actualmente, ya 
existen diferentes tecnologías comerciales para la separación del CO2 del resto de los 
gases. De todas ellas la más utilizada es la absorción química con monoetanolamina 
(MEA)
[39]
, la cual es capaz de capturar entre el 85 y el 90 % del CO2 en una columna de 
absorción formando un compuesto intermedio, que es llevado a una columna de 
desorción para recuperar la MEA y obtener una corriente concentrada de CO2. 
 
1.2.1.2. Captura de CO2 previa a la combustión (pre-combustión) 
En los procesos de captura de CO2 previa a la combustión o de pre-combustión se 
consigue la captura del CO2 antes de la combustión del combustible fósil. Para ello, es 
necesario adecuar previamente el combustible realizando una oxidación parcial del 
mismo. Este proceso se denomina gasificación si se utilizan combustibles sólidos, o 
reformado si son gaseosos. La Figura 1.13 muestra un diagrama de la captura de CO2 
mediante un proceso de pre-combustión aplicado a la generación eléctrica usando una 
planta de Gasificación Integrada en Ciclo Combinado (IGCC). 
 
Figura1.13Diagrama del proceso de captura de CO2 previa a la combustión de carbón 
para la generación de electricidad
[37]
. *ASU: Unidad de separación de aire (Air 
Separation Unit). Etapa de combustión (      ); etapa de captura de CO2 (      ). 
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El primer paso es la gasificación del carbón con vapor de agua y oxígeno (O2), 
obteniendo un gas, fundamentalmente, compuesto por CO e hidrógeno (H2), llamado 
gas de síntesis. Posteriormente, y tras la eliminación de toda la materia particulada, este 
gas pasa a un reactor de conversión, donde con vapor de agua se produce la conversión 
del CO a CO2 y una mayor cantidad de H2 a través de la reacción R1.1 o de Water-Gas 
Shift (WGS). La corriente resultante está principalmente compuesta por H2 y CO2
[38]
 
 CO (g)  +  H2O (g)      CO2 (g)  +  H2 (g) (R1.1) 
A continuación, y una vez desulfurada la corriente de salida del reactor de conversión, 
se captura el CO2 al separarlo del H2. El CO2 pasa a la etapa de purificación y 
comprensión, y el H2 sufre una combustión, generalmente en ciclo combinado, para 
producir electricidad. En la actualidad, aún no hay ninguna tecnología comercial para la 
separación del CO2 del H2, aunque en plantas de IGCC se prefiere la absorción física 
utilizando un disolvente físico (por ejemplo Selexol). Pero se sigue investigando en 
otras tecnologías de separación como el uso de adsorbentes avanzados, membranas 
selectivas o encapsulamiento del CO2 en moléculas de hidratos de gas cristalinos
[38]
. 
 
1.2.1.3. Combustión en ausencia de N2 (oxicombustión) 
En los procesos de combustión en ausencia de N2 o de oxicombustión, la captura de CO2 
es inherente a la combustión del combustible fósil gracias al uso de oxígeno en vez de 
aire. La Figura 1.14 muestra un diagrama de la captura de CO2 para la combustión sin 
N2 u oxicombustión aplicado durante la generación eléctrica con una caldera de PC. 
 
Figura1.14Diagrama del proceso de captura de CO2 en la combustión sin N2 de carbón 
para la generación de electricidad
[37]
. *ASU: Unidad de separación de aire (Air 
Separation Unit). Etapa de combustión (      ); etapa de captura de CO2 (      ). 
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Al realizarse la combustión del carbón en ausencia de N2, la corriente gaseosa de salida 
de la caldera está compuesta principalmente por CO2 y vapor de agua. Así, tras la 
retención de contaminantes (NOx, materia particulada y SOx), una simple condensación 
del vapor de agua sería necesaria para la obtención de una corriente de CO2 con una 
concentración de entorno al 92 %
[40]
. Por lo tanto, con la oxicombustión se evitaría la 
implantación de un sistema específico de captura de CO2 tras la combustión del carbón. 
Únicamente, se ha de tener en cuenta que al utilizar O2 en vez de aire como comburente 
la temperatura adiabática de llama es superior, por lo que para poder controlar la 
temperatura dentro del combustor es necesario recircular parte de la corriente gaseosa 
de salida de nuevo a la caldera, bien tras la eliminación de partículas o bien tras la 
desulfuración (véase Figura 1.14). Aparentemente, la oxicombustión puede resultar la 
tecnología de captura más barata al no necesitar de una etapa específica de separación 
del CO2. Sin embargo, la obtención de una corriente de O2 pura, usualmente por 
criogenización mediante una unidad de separación de aire (ASU), lleva consigo una alta 
penalización energética encareciendo en gran medida el coste del proceso. 
Con la idea de poder rebajar la penalización energética de la oxicombustión, 
últimamente está ganando fuerza otra opción de captura de CO2 durante la combustión 
sin N2 llamada combustión con transportadores sólidos de oxígeno o CLC (Chemical 
Looping Combustion), la cual se enmarca dentro de la segunda generación de 
tecnologías de captura de CO2 durante la combustión sin N2. El CLC resulta ser la 
tecnología más adecuada de captura de CO2 desde un punto de vista termodinámico
[41]
, 
al ser la que menos pérdida de eficiencia conlleva respecto de una planta sin captura. 
Por ello, el estudio para lograr el avance de esta tecnología es el motivo de esta tesis 
doctoral, describiéndose en detalle más adelante. 
 
1.2.1.4. Penalización energética de las tecnologías de captura 
La implantación de una tecnología de captura de CO2 siempre implica una penalización 
sobre la eficiencia energética. Esto se traduce, primero, en que sería necesario alimentar 
mayor cantidad de carbón para generar la misma potencia eléctrica neta de salida de la 
planta, y segundo, en que el coste normalizado de producir electricidad (LCOE) 
aumentaría. Pero estos aspectos dependen de la tecnología de captura de CO2 instalada, 
por ello se deben de contrastar todas ellas. La Tabla 1.1 muestra una comparativa de la 
pérdida de eficiencia energética y del LCOE de cada una de las tecnologías de captura 
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de CO2 descritas anteriormente. Además, la tabla incluye el LCOE estimado para cada 
tecnología de captura de CO2. 
A primera vista, destacadamente, la implantación de la CLC es la que menor pérdida de 
eficiencia energética conlleva. Por ello, se puede generar electricidad a un precio 
razonable al mismo tiempo que se captura el CO2. Hay que decir que a la hora de 
seleccionar una tecnología de captura se han de tener también presentes todos los costes 
asociados al proyecto. 
Tabla1.1Eficiencia energética y LCOE durante la generación eléctrica usando una 
caldera de SCPC de 700 MWe sin y con tecnologías de captura de CO2 (pre-combustión, 
post-combustión, oxicombustión o CLC)
[40]
. 
 
SCPC sin 
captura 
Post-
combustión
(b)
 
Pre-
combustión
(c)
 
Oxi-
combustión
(d)
 
CLC
(e)
 
Eficiencia 
energética (%) 
42 32 34 35 40 
Penalización 
(%/MWh) 
- 32 25 25 6 
LCOE ($
(a)
/MWh) 68 102 110 99 78 
(a)
Expresados en dólares estadounidenses (US$) de 2013. 
(b)
Sistema de captura de CO2 mediante absorción con MEA. 
(c)
Planta de IGCC basada en una caldera SCPC. 
(d)
Planta con caldera SCPC o USCPC alimentada con carbón bituminoso o sub-bituminoso. 
(e)
Planta CLC con referencia a una planta SCPC de 450 MWe. 
 
1.2.2. Transporte de CO2 
Tras la captura, purificación y compresión del CO2, el siguiente paso para evitar su 
emisión a la atmósfera es el transporte hasta un emplazamiento para su almacenamiento 
durante un largo periodo de tiempo. Dependiendo del tipo de almacenamiento y de la 
distancia entre éste y la planta donde se realiza la captura, el CO2 se puede transportar 
por tubería (ceoductos) o por barco. Ambas han mostrado ser económicamente viables, 
aunque el uso de ceoductos es preferible si el transporte es de menos de 1500 km
[32]
. 
Actualmente, el transporte de CO2 por tubería es una tecnología comercial, con una red 
de ceoductos de 7500 km en EE.UU. y Canadá, que transportan 68 millones de 
toneladas de CO2 al año (Mtpa)
[42]
. 
El transporte de CO2 puede realizarse en estado gaseoso, supercrítico o líquido, pero 
existe un elevado consenso internacional en cuanto a que la solución más conveniente 
desde un punto de vista técnico-económico es el transporte en fase supercrítica, o en su 
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defecto en fase densa
[43]
 porque sea imposible mantener el CO2 a una temperatura 
superior a los 31 ºC (véase Figura 1.15). Así, siempre será necesaria una presión 
mínima de 7,4 MPa, lo que puede requerir el uso de estaciones de bombeo intermedias. 
 
Figura1.15Diagrama termodinámico de fases del CO2
[43]
. 
 
La corriente de CO2 capturada incluirá otros gases e impurezas cuya concentración 
dependerá tanto del combustible empleado como del proceso de combustión y de la 
tecnología de captura usada. Pero esta corriente debe cumplir unos requisitos concretos 
que aseguren su adecuado transporte y su seguro almacenamiento. A nivel europeo aún 
no existe una normativa específica acerca de las propiedades de calidad que el CO2 debe 
cumplir para su transporte por tubería. De cualquier manera, se han de cumplir algunos 
requisitos para mantener la seguridad y operatividad de las tuberías, tales como
[43]
: 
o Bajo contenido en agua para evitar la formación de hidratos y ácidos que deriven 
en corrosión de la tubería. 
o Mínimo contenido de gases con propiedades físicas muy diferentes, como el 
argón (Ar), el O2, el H2 o el ácido sulfhídrico (H2S), para evitar la formación de 
flujo bifásico (líquido-gas) que modificaría el diagrama de equilibrio del CO2. 
o Limitación de materia particulada para evitar la formación de depósitos en el 
interior de la tubería. 
o Limitación en la concentración de componentes tóxicos, como H2S, CO, SOx, 
NOx, etc., para evitar riesgos sanitarios en caso de fuga. 
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La Tabla 1.2 recoge un amplio número de proyectos operativos de transporte de CO2 
por tubería, fundamentalmente desarrollados en EE.UU., donde tradicionalmente el CO2 
procedente de fuentes naturales (80 % del transportado)
[42]
 se ha empleado para la 
recuperación mejorada de petróleo (EOR). 
Tabla1.2Proyectos operativos de transporte de CO2 mediante tubería
[43, 44]
. 
Nombre del proyecto País Longitud (km) Capacidad (Mtpa) 
Weyburn Canadá 330 2,0 
Boundary Dam Canadá 66 1,2 
Beaver Creek EE.UU. 76 - 
Monell EE.UU. 53 1,6 
Bairoil EE.UU. 258 23,0 
Salt Creek EE.UU. 201 4,3 
Sheep Mountain EE.UU. 656 11,0 
Slaughter EE.UU. 56 2,6 
Cortez EE.UU. 808 24,0 
Central Basin EE.UU. 232 27,0 
Canyon Reef Carriers EE.UU. 354 4,6 
Choctaw (NEJD) EE.UU. 294 7,0 
Bravo EE.UU. 350 7,3 
Transpetco Bravo EE.UU. 193 3,3 
Este EE.UU. 191 4,8 
West Texas EE.UU. 204 1,9 
Lacq Francia 27 0,1 
Snøhvit Noruega 153 0,7 
OCAP Países Bajos 97 0,4 
Bati Raman Turquía 90 1,1 
Uthmaniyah Arabia Saudí 85 0,8 
 
1.2.3. Almacenamiento de CO2 
La etapa final del proceso de CAC es el almacenamiento del CO2 por largos periodos de 
tiempo, habiéndose identificado principalmente tres modos de almacenamiento: 
geológico, oceánico y en carbonatos inorgánicos. 
 
1.2.3.1. Almacenamiento geológico 
El almacenamiento geológico consiste en la inyección del CO2 en una formación 
geológica de más de 800 m de profundidad, ya que a partir de esa cota las condiciones 
supercríticas idóneas para su almacenamiento son mantenidas únicamente por la acción 
de la presión hidrostática. Los emplazamientos geológicos más relevantes, por 
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abundancia y capacidad de almacenamiento, son los yacimientos agotados de petróleo y 
gas, los acuíferos salinos profundos, y las capas de carbón profundas. La Figura 1.16 
muestra un esquema de los posibles métodos para el almacenamiento geológico de CO2. 
 
Figura1.16Modos de almacenamiento de CO2 en formaciones geológicas
[32]
. 
 
Los yacimientos de petróleo y gas agotados se plantean como la primera opción para el 
almacenamiento de CO2 gracias a la amplia experiencia adquirida durante décadas, 
fundamentalmente en EE.UU. y Canadá, con la inyección de CO2 para la EOR a nivel 
comercial, prolongando la vida útil de los yacimientos mediante el incremento del factor 
de recuperación. En campos de gas, la inyección de CO2 para su recuperación mejorada 
(EGR) es una técnica aún incipiente, ya que no existen suficientes proyectos 
comerciales que garanticen su buen funcionamiento. En ambos casos, el 
almacenamiento de CO2 durante la recuperación mejorada de hidrocarburos no se puede 
considerar una forma de almacenamiento geológico para largos periodos de tiempo 
porque con el combustible extraído sale parte del CO2, el cual debe separarse y 
recircularse de nuevo al pozo para optimizar costes. Así, se estima que sólo entre el 30-
50 % de todo el CO2 inyectado puede quedarse almacenado
[45-46]
. Sin embargo, el 
almacenamiento de CO2 en estos pozos agotados tiene, desde un punto de vista técnico-
geológico, como ventajas
[46]
: 
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o La existencia de una eficaz y segura trampa geológica actuando como roca sello, 
la cual ha contenido durante millones de años a los hidrocarburos. 
o El conocimiento de las propiedades geológicas, geomecánicas y físicas del 
yacimiento y la cuenca a lo largo de todos los años de explotación. 
o El conocimiento del comportamiento, características, movimiento y presiones de 
los fluidos dentro del yacimiento, lo que puede ser de gran ayuda para predecir 
el comportamiento del CO2 al ser inyectado. 
Por otro lado, los mayores inconvenientes del almacenamiento de CO2 en este tipo de 
yacimientos son las posibles fugas a través de pozos abandonados, la reactividad del 
CO2 con cementos antiguos y los inadecuados diseños para poder albergar al CO2. 
El almacenamiento geológico de CO2 en acuíferos salinos profundos es planteado por 
la elevada capacidad de almacenamiento y por la disponibilidad de este tipo de 
emplazamientos en todo el mundo. Estas formaciones de agua salada están constituidas 
por rocas sedimentarias porosas y permeables que se encuentran estructuralmente 
aisladas y a profundidades mayores de las que contienen agua dulce, donde, de forma 
natural, se han almacenado durante millones de años. El mayor inconveniente para uso 
es el desconocimiento de la estructura geológica de la formación que contiene el 
acuífero. Además, su uso implicaría un mayor coste ya que es necesario el diseño y la 
construcción de todas las instalaciones necesarias en superficie y subsuelo. Actualmente 
existes unos cuantos proyectos a escala piloto o demostración que se encuentran en fase 
de operación o ya han finalizados
[46-47]
. 
A escala comercial, el primer proyecto desarrollado fue el de Sleipner (véase Tabla 1.3), 
donde el CO2 contenido en el gas natural extraído, es separado e inyectado en un 
acuífero salino profundo en alta mar (OffDSA), con un resultado de 15,5 Mt de CO2 
almacenadas hasta 2015
[48]
. El resto de proyectos comerciales de la Tabla 1.3 se 
encuentran en activo o van a comenzar su actividad en 2016, salvo el de In Salah que 
fue suspendido en 2011, tras el secuestro de 3,8 Mt de CO2, debido a la preocupación de 
la integridad de la roca sello. Ahora se encuentra en fase de monitorización y a la espera 
de futuras estrategias de inyección
[47-48]
. 
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Tabla1.3Proyectos a escala comercial de almacenamiento de CO2 en formaciones 
salinas profundas
[46-48]
. 
Nombre del 
proyecto 
País Año de inicio 
Almacenamiento 
del CO2 
Capacidad (Mt) 
Sleipner Noruega 1996 OffDSA
(a)
 20 
In Salah Argelia 2004 OnDSA
(b)
 17 
Snøhvit Noruega 2008 OffDSA 31-40 
Quest Canadá 2015 OnDSA 27 
Gordon Australia 2016 OnDSA - 
(a)
OffDSA: Acuífero salino profundo en alta mar (Offshore Deep Saline Reservoir). 
(b)
OnDSA: Acuífero salino profundo en tierra (Onshore Deep Saline Reservoir). 
 
Finalmente, el último tipo de emplazamiento para el almacenamiento geológico de CO2 
son las capas profundas de carbón no extraíble (véase Figura 1.16). En este tipo de 
localizaciones, el CO2 inyectado quedaría adsorbido físicamente en la superficie de los 
poros del carbón, aunque también podría quedar absorbido en la estructura molecular o 
permanecer como gas libre. La ventaja añadida de este tipo de almacenamiento es que 
se puede llevar a cabo una recuperación mejorada del CH4 contenido en estas vetas 
profundas de carbón (ECBM), al tener éste mayor afinidad de adsorción hacia el CO2. A 
día de hoy esta posibilidad está descartada fundamentalmente por la baja permeabilidad 
y el hinchamiento del carbón durante la adsorción del CO2
[46]
. 
 
1.2.3.2. Almacenamiento oceánico 
El almacenamiento oceánico de CO2 consiste en depositarlo a alta presión en los fondos 
marinos, con el fin de que la propia presión de la lámina de agua mantenga el CO2 
confinado. Este almacenamiento puede realizarse de dos maneras: o por liberación 
directa y disolución del CO2 a más de 1km de profundidad usando ceoductos fijos o 
buques en movimiento, o por el depósito del CO2 sobre el lecho marino en zonas con 
más de 3 km de profundidad mediante un ceoducto fijo o una plataforma marítima
[32]
. 
Actualmente existen muchas reticencias en llevar a cabo este tipo de acciones, no sólo 
por las enormes dificultades técnicas sino porque conllevaría gravísimos problemas 
medioambientales como la acidificación del agua, que modificaría su pH, creando 
cambios irreparables en los ecosistemas marinos. 
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1.2.3.3. Almacenamiento mediante carbonatación mineral  
El almacenamiento mediante carbonatación mineral se basa en el fenómeno por el cual 
el CO2, una vez disuelto en agua, genera una solución ácida, que reacciona con 
determinados silicatos para fijar parte del CO2 de forma permanente en forma de 
carbonatos. Puede llevarse a cabo mediante la inyección de CO2 en capas de mineral o 
mediante el uso de un reactor para carbonatar los minerales, acelerando así la lenta 
reacción natural. 
 
1.2.4. Costes asociados a la CAC 
El principal obstáculo en la implantación de una tecnología de CAC es el sobrecoste 
que conlleva realizar cada una de las tres etapas. La Tabla 1.4 muestra todos los costes 
específicos estimados durante la captura, el transporte y el almacenamiento del CO2 en 
función de las diferentes opciones tecnológicas ya explicadas. 
Tabla1.4Costes estimados durante la captura, transporte y almacenamiento de CO2. 
Coste del CO2 evitado durante la etapa de captura ($
(a)
/t)
[40, 49]
 
Post-combustión
(b)
 Pre-combustión
(c)
 Oxi-combustión
(d)
 CLC
(e)
 
53 67 54 18 
Coste del CO2 transportado
(f)
 ($
(g)
/t/km)
[50]
 
Tubería terrestre Tubería Marítima Barco
(h)
 (750 km) Barco
(h)
 (1500 km) 
0,01 0,016 0,021 0,013 
Coste del CO2 inyectado para su almacenamiento($
(a)
/t)
[40]
 
Almacenamiento geológico 
Terrestre Marítimo 
DGR
(i)
 OnDSA
(j)
 DGA OffDSA
(k)
 
4,0 6,5 8,0 18,0 
Almacenamiento oceánico
[32]
 Almacenamiento mediante carbonatación
[32]
 
5-30 50-100 
(a)
Expresados en dólares estadounidenses (US$) de 2013. 
(b)
Sistema de captura de CO2 mediante absorción con MEA. 
(c)
Planta de IGCC basada en una caldera SCPC. 
(d)
Planta con caldera SCPC o USCPC alimentada con carbón bituminoso o sub-bituminoso. 
(e)
Planta CLC con referencia a una planta SCPC de 450 MWe. 
(f)
Caso base de transporte de 20 Mtpa de CO2. 
(g)
Expresados en US$ de 2013, obtenidos a partir de euros (€) de 2009. 
(h)
Incluye la licuefacción. 
(i)
 DGR: Depósito de Gas Agotado (Depleted Gas Reservoir). 
(j)
OnDSA: Acuífero salino profundo en tierra (Onshore Deep Saline Aquifer). 
(k)
OffDSA: Acuífero salino profundo en alta mar (Offshore Deep Saline Aquifer). 
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En cuanto a la captura de CO2, la opción más económica es destacadamente la 
tecnología CLC, seguida muy de lejos por la post-combustión y la oxicombustión. Ello 
es debido a que esta tecnología no necesita un sistema de captura de CO2 específico y a 
la baja perdida de eficiencia energética debida a su implantación (véase Tabla 1.1). 
El coste del transporte de CO2 depende, fundamentalmente, del volumen transportado 
por año y de la distancia entre la estación de captura y la de bombeo para su inyección. 
El coste del transporte de CO2 por kilómetro de tubería es más o menos lineal siempre 
que la distancia hasta el punto de inyección no supere, en tierra los 1500 km o 
sumergida en el mar los 1000 km
[32]
, y se estima que dicho coste es asumible cuando se 
transportan entre 10 y 30 Mtpa de CO2
[40]
. El coste del transporte de CO2 mediante 
barco no es lineal con la distancia, empezando a ser más o menos asumible a partir de 
los 750-1000 km y cuando el volumen anual de CO2 transportado supere las 20 Mt
[50]
.  
Los costes estimados de almacenamiento de CO2 son muy variados dependiendo del 
tipo de emplazamiento seleccionado. El almacenamiento de CO2 en tierra resulta la 
opción más económica de todas. Estos costes estimados resultan asumibles y realistas, 
ya que se conoce que cada tonelada de CO2 inyectada en In Salah costó 
aproximadamente 6 $
[47]
. 
 
De todo el ciclo de CAC, la captura de CO2 resulta la etapa más costosa de todas ya que 
aún la mayoría de las tecnologías de captura de CO2 no son comerciales. Ello implica 
que es en esta etapa donde se han de hacer los mayores esfuerzos de reducción de costes 
para abaratar al máximo el sobrecoste implícito de implantar el sistema de CAC. El 
hecho de que una tecnología se vuelva comercial hace que los costes de producción, en 
este caso de electricidad, se reduzcan cada año
[51]
. En este sentido, la reducción del 
precio asociado a la captura de CO2 vendrá de la mano de las mejoras en las diferentes 
tecnologías implicadas en todo el proceso. Así, con el uso de calderas con condiciones 
de vapor AUSC se podrá aumentar la eficiencia de la instalación reduciendo el LCOE. 
También se esperan avances en los sistemas de comprensión del CO2 y un mejor 
aprovechamiento del calor extraído en el acondicionamiento de la corriente de CO2 
antes de la comprensión. Además, el bajo precio del carbón ayudará a que el coste de las 
tecnologías de captura se pueda reducir más fácilmente. Por último, la reducción del 
coste asociado a equipos secundarios como los de limpieza de la corriente de salida y 
purificación del CO2 pueden contribuir a un sistema de captura más barato
[52]
. 
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1.2.5. Estado actual de las tecnologías de CAC con carbón 
Hasta hoy, se han planificado, ejecutado y puesto en marcha numerosos proyectos de 
combustión de carbón con tecnologías de captura de CO2 a escala piloto (< 30 MW). 
Pero lamentablemente se han ido cancelando
[50]
 fundamentalmente por la falta de 
financiación tras la crisis mundial de 2008-2010, no llegando a completar su desarrollo 
hasta la fase comercial. Actualmente, los proyectos de plantas comerciales que están en 
marcha para la generación de electricidad con carbón y que incluyan alguna tecnología 
de captura de CO2 son muy escasos (Tabla 1.5). Únicamente, la planta de Boundary 
Dam, en Canadá, con un sistema de captura de CO2 de post-combustión (aminas) está 
en operación desde finales de 2014, siendo la primera planta comercial de generación 
eléctrica con un sistema de CAC. En Boundary Dam, la mayoría del CO2 capturado es 
conducido 66 km por la red de tuberías de Weyburn (véase Tabla 1.2) para EOR, 
aunque parte puede ser inyectado para su almacenamiento geológico en un acuífero 
salino profundo en tierra (OnDSA) llamado Aquistore a 2 km de la planta
[53]
. Tras un 
primer año de operación, a finales del año pasado, se anunciaron problemas mecánicos 
que hicieron reducir el tiempo de operación en la unidad en un 60 %, capturando 
únicamente 0,4 Mt de CO2. Sin embargo el compromiso por el uso de la post-
combustión con carbón como sistema de captura de CO2 es firme ya que en Boundary 
Dam pretenden poner en marcha otras dos unidades con una potencia total de 300 MWe 
antes de 2019 (decisión del comienzo de la construcción a finales de 2016)
[47]
. En 
EE.UU., hay dos proyectos que se encuentran en su última fase de construcción (Petra 
Nova y Kemper County) y que tienen previsto comenzar a operar a finales de 2016. El 
resto, se encuentran en planificación para iniciar su operación a finales de esta década o 
simplemente están en fase de estudio, lo que no implica que finalmente acaben 
desarrollándose. Como ya se indicó con anterioridad, la implantación de tecnologías de 
captura de CO2 conlleva una penalización energética que hace encarecer el precio de la 
electricidad generada, por lo que la supervivencia de los proyectos que aún están en fase 
de planificación o estudio va a tener una alta dependencia de la financiación, tanto 
pública como privada, pero también de la motivación generada a través de una adecuada 
legislación, que incentive y favorezca la implantación de las tecnologías de CAC en 
plantas eléctricas. Se ha de decir que, proyectos comerciales ya planificados e incluso 
en fase de construcción (sobre todo en Europa) se han ido parando o cancelando, 
fundamentalmente debido a la falta de financiación
[47]
. 
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Tabla1.5Proyectos de plantas comerciales para generación de electricidad con carbón 
que incluyen tecnologías de captura de CO2 (pre-combustión, post-combustión u 
oxicombustión)
[47-48]
. 
Nombre del 
proyecto 
País 
Potencia 
(MWe) 
Captura 
de CO2 
(Mtpa
(a)
) 
Medio de 
transporte y 
uso del CO2 
Fase del 
proyecto 
Fecha 
operación 
Post-combustión 
Boundary 
Dam (BD3) 
Canadá 115 1,0 
Tubería para 
EOR
(b)
 y 
OnDSA
(c)
 
Operación 2014 
Petra Nova EE.UU. 240 1,4 
Tubería para 
EOR 
Construcción 2016 
Shengli CCS China 101-250 1,0 
Tubería para 
EOR 
Planificación 
avanzada 
2018 
Bow City Canadá 500 1,0 
Tubería para 
EOR 
Planificación 2019 
Haifeng 
Integrated 
CCS 
China 2x1000 1,0 
Tubería para 
OffDSA
(d)
 
Estudio 
(pendiente de 
inversión) 
2019 
ROAD 
Países 
Bajos 
250 1,1 
Tubería bajo 
el mar para 
DGR
(e)
 
Planificación 
avanzada 
2019-20 
Pre-combustión (IGCC) 
Kemper 
County 
EE.UU. 582 3,0 
Tubería para 
EOR 
Construcción 2016 
GreenGen 
(Stage II) 
China 101-250 0,1 
Tubería para 
EOR 
Construcción 2016 
TCEP EE.UU. 400 2,4 
Tubería para 
EOR 
Planificación 
avanzada 
2019 
Killingholme 
Reino 
Unido 
470 2,5 
Tubería para 
OffDSA 
Planificación 
avanzada 
2019 
Don Valley 
Power Poject 
Reino 
Unido 
900 5,0 
Tubería para 
OffDSA 
Planificación 
avanzada 
2019-20 
GreenGen 
(Stage III) 
China 400 2,0 
Tubería para 
EOR 
Planificación 
avanzada 
2020 
Captain Clean 
Energy 
Reino 
Unido 
570 3,8 
Tubería para 
OffDSA 
Evaluación 2022 
Korea 
CCS 2 
Corea 
del Sur 
300 1,0 
Barco para 
OffDSA 
Evaluación 2023 
Oxicombustión 
Shanchi China 350 2,0 
Bajo 
evaluación 
Planificación 2020 
Daqing China 350 1,0 
Tubería para 
EOR 
Planificación 2020 
(a)
Mtpa: Millones de toneladas por año. 
(b)
EOR: Recuperación Mejorada de Petróleo (Enhanced Oil Recovery). 
(c)
OnDSA: Acuífero salino profundo en tierra (Onshore Deep Saline Aquifer). 
(d)
OffDSA: Acuífero salino profundo en alta mar (Offshore Deep Saline Aquifer). 
(e)
DGR: Depósito de Gas Agotado (Depleted Gas Reservoir). 
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1.3. Combustión con transportadores sólidos de oxígeno (Chemical 
Looping Combustion-CLC) 
La combustión con transportadores sólidos de oxígeno (CLC), como ya se apuntó, es la 
tecnología más adecuada de captura de CO2 desde un punto de vista termodinámico
 
al 
ser la que tiene menor pérdida de eficiencia energética respecto de una instalación sin 
sistema de captura
[41]
. La tecnología CLC se puede encontrar clasificada como una 
tecnología de oxicombustión de segunda generación ya que la combustión se realiza en 
ausencia de N2. Sin embargo, y a diferencia de la oxicombustión, el oxígeno necesario 
no es obtenido mediante una ASU sino a través del uso de un transportador sólido de 
oxígeno (normalmente un óxido metálico), haciendo la captura de CO2 inherente al 
propio proceso
[54]
. La idea del proceso CLC fue postulada en 1951 por Lewis y cols. 
proponiendo el uso de la reacción de óxido de cobre con gas de síntesis para la 
producción de CO2
[55]
. Años más tarde, entre los años ochenta y noventa, se propuso la 
tecnología CLC como una vía o proceso muy adecuado para incrementar la eficiencia 
energética en una planta térmica de generación de electricidad
[56-58]
. A finales del siglo 
pasado, junto con la ventaja de incrementar la eficiencia energética respecto a un 
proceso de combustión convencional, Anhenden y Svedberg plantearon la idea de 
utilizar el proceso CLC como tecnología de captura de CO2
[59]
. Unos años más tarde, 
Lyngfelt y cols. propusieron un diseño basado en la utilización de reactores de lecho 
fluidizado circulantes (CFB)
[60]
, de forma análoga a los ya utilizados en centrales 
eléctricas convencionales de carbón
[54]
. Posteriormente, la investigación se centró tanto 
en el desarrollo de transportadores sólidos de oxígeno con propiedades adecuadas para 
el proceso CLC
[61]
 como en el diseño y la escalabilidad de los reactores de lecho 
fluidizado
[62]
, consiguiendo demostrar por primera vez de forma experimental el 
concepto CLC en continuo quemando gas natural usando como transportador de 
oxígeno un óxido de níquel
[63]
 en la Universidad de Tecnología de Chalmers, en Suecia. 
 
1.3.1. Concepto de CLC 
El concepto del proceso CLC se basa en la transferencia de oxígeno del aire al 
combustible a través de un transportador sólido de oxígeno, normalmente un óxido 
metálico, que se encuentra circulando continuamente entre dos reactores de lecho 
fluidizado interconectados, denominados reactor de reducción (RR) y reactor de 
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oxidación (RO), evitando, de esta manera, el contacto entre el combustible y el aire 
durante todo el proceso de combustión
[64]
. La Figura 1.17 muestra un diagrama del 
proceso CLC con carbón para la generación de electricidad. 
 
Figura1.17Diagrama del proceso de captura de CO2 durante la combustión de carbón 
con transportadores sólidos de oxígeno (CLC-Chemical Looping Combustion) para la 
generación de electricidad
[65]
. 
 
En el reactor de reducción, tiene lugar la oxidación del carbón a CO2 y vapor de agua 
por la acción del transportador de oxígeno, que queda en estado reducido (MxOy-1). De 
esta manera, tras las etapas de retención de contaminantes (materia particulada y SOx), 
mediante la simple condensación del vapor de agua se obtiene una corriente muy 
concentrada de CO2, que tras una etapa de purificación y compresión está lista para su 
transporte y almacenamiento. Posteriormente el transportador de oxígeno en estado 
reducido es enviado al reactor de oxidación, donde se oxida con aire provocando su 
regeneración hasta su estado oxidado (MxOy), lo cual lo deja listo para ser reenviado al 
reactor de reducción y comenzar un nuevo ciclo. La corriente de salida del reactor de 
oxidación está compuesta principalmente por N2 y algo de O2 sin reaccionar, ya que el 
suministro de aire se realiza con un exceso sobre la cantidad estequiométrica necesaria. 
Las temperaturas habituales de operación en ambos reactores están entre los 700 y   
1000 ºC. Globalmente, sumando lo que sucede en ambos reactores, se tiene que tanto la 
reacción química neta como la entalpía total de combustión es la misma que la de una 
combustión convencional con aire. 
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1.3.2. CLC con carbón 
Tradicionalmente, el proceso CLC ha sido investigado exhaustivamente para 
combustibles gaseosos
[66]
. Sin embargo, en los últimos diez años ha habido un gran 
interés en la investigación del proceso CLC para la combustión de combustibles sólidos, 
especialmente de carbón, ya que presenta un gran consumo debido a su abundancia y 
bajo coste
[22-23]
. Pero no sólo la combustión de carbón mediante el proceso CLC puede 
resultar atractiva sino que el uso de otros combustibles sólidos podría ser ventajoso, 
especialmente el uso de biomasa, ya que se considera que tiene asociadas emisiones 
negativas de CO2
[64]
. 
Existen dos maneras de enfocar el proceso CLC con combustibles sólidos. La primera 
de ellas es llevar a cabo una gasificación previa del carbón con O2 y vapor de agua para 
obtener gas de síntesis, de forma análoga a la primera etapa de la tecnología de captura 
de pre-combustión (véase Figura 1.13). Posteriormente, el gas de síntesis se introduce 
como combustible en el reactor de reducción como si se tratase de un proceso de CLC 
con gases
[67]
. Sin embargo, con esta opción se pierde la ventaja intrínseca del bajo coste 
de captura de CO2 de la tecnología CLC ya que sería necesario la incorporación de una 
ASU y un gasificador de manera externa al sistema CLC. La otra opción, es la 
alimentación directa del carbón en el reactor de reducción del sistema CLC, lo cual 
mantiene las ventajas económicas pero puede traer dificultades técnicas
[68]
. Dentro de 
esta opción de alimentación directa del carbón dentro del reactor de reducción, se han 
propuesto dos posibilidades o vías
[64, 69]
: 
o Gasificación del carbón in-situ (iG-CLC) 
o Combustión con desacoplamiento de oxígeno en fase gas (CLOU) 
La Figura 1.18 compara los principales mecanismos desarrollados en el reactor de 
reducción durante el proceso CLC con alimentación directa de carbón vía gasificación 
in-situ (iG-CLC) y vía desacoplamiento de oxígeno (CLOU). La mayor diferencia entre 
los dos mecanismos es que en el proceso iG-CLC se requiere gasificar el carbón en el 
reactor de reducción mediante el uso de vapor de agua y/o de CO2
[70]
, ya que el 
transportador de oxígeno reacciona con los gases generados en dicho proceso. Mientras 
que en el proceso CLOU la gasificación no es necesaria, porque el transportador de 
oxígeno es capaz de desacoplar oxígeno en fase gas en las condiciones existentes en el 
reactor de reducción, que es el que reacciona directamente con el carbón. 
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Figura1.18Principales mecanismos desarrollados en el reactor de reducción durante el 
proceso CLC con alimentación directa de carbón vía: (A) Gasificación in-situ           
(iG-CLC). (B) Desacoplamiento de oxígeno gaseoso (CLOU). 
 
1.3.2.1. Gasificación in-situ (iG-CLC) 
El proceso de gasificación del carbón in-situ, conocido comúnmente como iG-CLC   
(in-situ Gasification Chemical Looping Combustion), consiste en realizar una 
gasificación del carbón en el interior del reactor de reducción. Así, el carbón es 
introducido en el reactor de reducción donde se mezcla físicamente con el transportador 
sólido de oxígeno. Primero se produce el secado y desvolatilización del carbón 
generándose vapor de agua, materia volátil (principalmente formada por CH4, CO e H2) 
y un residuo sólido llamado char (formado principalmente por carbono), siguiendo la 
reacción R1.2. Posteriormente, tiene lugar la gasificación del char. Para ello, se utilizan 
como agente/s gasificante/s vapor de agua y/o CO2 recirculado de la corriente de salida, 
de acuerdo a las reacciones R1.3-R1.4. Además estos gases son utilizados como agentes 
fluidizantes del reactor de reducción. Posteriormente, los productos gaseosos de la 
gasificación junto con la materia volátil son oxidados a CO2 y vapor de agua a través de 
una reacción gas-sólido con el transportador sólido de oxígeno (MxOy), siguiendo las 
reacciones R1.5-R1.7. Además de todas estas reacciones, se ha de tener en cuenta la 
reacción WGS (R1.1) ya que esta reacción puede tener influencia en la distribución de 
productos finales de la corriente de salida del reactor de reducción, sobre todo por la 
acción del agente gasificante introducido al sistema (H2O y/o CO2). 
 
CO2
Carbón
H2O
Char
CO2
Transportador
de Oxígeno
O2
CO2
(A) iG-CLC (B) CLOU
Volátiles
(CH4, CO, H2)
Carbón
H2O y/o CO2
H2O
Char
Volátiles
(CH4, CO, H2)
Transportador
de Oxígeno
CO2 H2O
H2O
CO, H2
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 Capítulo 1 
 
 38  
 
 Carbón (s)   →   H2O (g)  +  materia volatil (g)  +  Char (s) (R1.2) 
 Char (s)  +  H2O (g)   →   H2 (g)  +  CO (g)  +  cenizas (s) (R1.3) 
 Char (s)  +  CO2 (g)   →   2 CO (g)  +  cenizas (s) (R1.4) 
 CH4 (g)  +  4 MxOy (s)   →   CO2 (g)  +  2 H2O (g)  +  4 MxOy-1 (s) (R1.5) 
 CO (g)  +  MxOy (s)   →   CO2 (g)  +  MxOy-1 (s) (R1.6) 
 H2 (g)  +  MxOy (s)   →   H2O (g)  +  MxOy-1 (s) (R1.7) 
 MxOy-1 (s)  +  ½ O2 (g)   →   MxOy (s) (R1.8) 
 Char (s)  +  O2 (g)   →   CO2 (g)  +  cenizas (s) (R1.9) 
Por último, el transportador de oxígeno reducido es enviado al reactor de oxidación 
donde se oxida con el oxígeno del aire, de acuerdo con la reacción R1.8, quedando 
regenerado y listo para ser reconducido al reactor de reducción y comenzar un nuevo 
ciclo. El aire alimentado en el reactor de oxidación, además de ser utilizado como 
agente oxidante del transportador de oxígeno reducido, actúa como agente fluidizante de 
este reactor. La Figura 1.19 muestra un esquema del proceso iG-CLC con carbón para 
una mejor comprensión del proceso en sí. 
 
Figura1.19Esquema del proceso iG-CLC con carbón (       línea de corriente opcional). 
 
En el proceso iG-CLC, se ha identificado la gasificación del char como la etapa 
limitante, ya que supone una etapa mucho más lenta que la reacción del transportador de 
oxígeno con los productos de gasificación
[71-72]
. Ello puede conllevar que partículas de 
char no gasificadas escapen del reactor de reducción junto con las partículas de 
transportador de oxígeno reducidas en la corriente que va hacia el reactor de oxidación. 
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Una vez allí, estas partículas de char no convertidas a gas son oxidadas a CO2 con el 
oxígeno del aire, de acuerdo con la reacción R1.9. Así, puede que una pequeña 
concentración de CO2 esté diluida en la corriente de gases de salida del reactor de 
oxidación, lo que supondría una reducción de la eficacia de captura de CO2 del proceso. 
Hay dos maneras para evitar que el char sin gasificar escape del reactor de reducción. 
La primera es incrementar la velocidad de gasificación del char mediante la mejora del 
diseño de las condiciones de operación. Esto se consigue usando carbones mucho más 
reactivos
[73-74]
, incrementando la temperatura del reactor de reducción
[75]
 o favoreciendo 
el uso de vapor de agua como agente gasificante, limitando el uso de CO2
[76]
. 
La segunda opción consiste en aumentar el tiempo de residencia del char dentro del 
reactor de reducción. Esto puede alcanzarse disminuyendo la velocidad de circulación 
del transportador de oxígeno desde el reactor de oxidación al reactor de reducción
[77]
. 
Sin embargo, ello podría reducir la eficacia de combustión en el reactor de reducción
[78]
. 
Otra solución, sin aumentar excesivamente el tamaño de esta unidad, es introducir una 
etapa de separación entre las partículas de char y las de transportador, para poder 
recircular las primeras al reactor de reducción
[68]
. Esta etapa de separación puede tener 
lugar dentro del propio reactor de reducción
[79]
, o fuera de él, incorporando un reactor 
llamado separador de carbono (o carbon stripper) entre el reactor de reducción y el 
reactor de oxidación
[80]
. Un ejemplo de esta unidad puede verse en la Figura 1.19. En 
ambos casos, la separación de las partículas se produce mediante elutriación selectiva 
debido a las diferentes densidades que ambos tipos de partículas tienen
[81]
. 
Aunque la fracción de carbono (contenida en las partículas de char) que alcanza el 
reactor de oxidación está influenciada por la reactividad del carbón
[73-74, 78]
, se ha 
identificado a la eficacia de separación de las partículas de char como el parámetro 
clave para evitar que dichas partículas lleguen al reactor de oxidación
[80, 82]
. Así, 
ensayos en una unidad CLC de 100 kWt
[83]
 operando con altas eficacias de separación 
en el separador de carbono han demostrado, por esta acción, obtener eficacias de 
captura de CO2 cercanas al 100%
[84]
. 
Otro de los objetivos del proceso iG-CLC es obtener una corriente gaseosa de salida del 
reactor de reducción compuesta únicamente por CO2 y vapor de agua, sin la presencia 
de otros gases no deseados como productos de gasificación o volátiles (H2, CO o CH4). 
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La dilución de la corriente de salida del reactor de reducción con este tipo de gases 
parcialmente oxidados puede comprometer la calidad de la corriente de CO2 (una vez 
eliminado el agua en la etapa de condensación) que llega a la unidad de purificación, 
siendo necesario un mayor gasto energético en esta unidad, lo cual supondría una 
penalización energética del proceso
[85]
. Una solución es añadir una etapa de post-
combustión aguas abajo de la salida de la corriente gaseosa del reactor de reducción (y 
anterior a la etapa de condensación)
[86]
 donde, inyectando oxígeno puro, estos gases son 
totalmente convertidos a CO2 y vapor de agua (véase Figura 1.19). Para evitar el coste 
de este nuevo equipo y de la generación de oxígeno puro, se ha de utilizar un 
transportador de oxígeno lo suficientemente reactivo que consiga la oxidación completa 
de los productos de gasificación y de los volátiles (reacciones R1.5-R1.7). A día de hoy, 
aún no se ha encontrado un transportador de oxígeno para el proceso iG-CLC que 
genere la combustión completa de estos gases en el reactor de reducción. Mientras 
tanto, una solución puede ser la modificación de la configuración del diseño de la 
unidad
[87]
. Así, se ha propuesto mejorar el contacto entre los gases y el transportador de 
oxígeno variando el tiempo de residencia de este último
[88-89]
, incorporar un segundo 
reactor de reducción en serie
[90]
, recircular la corriente gaseosa de salida del reactor de 
reducción
[85]
 o cambiar el punto de alimentación del carbón al separador de carbono
[87]
. 
 
1.3.2.2. Combustión con desacoplamiento de oxígeno gaseoso (CLOU) 
El proceso de desacoplamiento de oxígeno gaseoso con carbón, conocido comúnmente 
como CLOU (Chemical Looping with Oxygen Uncoupling), consiste en utilizar un 
transportador de oxígeno que sea capaz de desacoplar oxígeno gaseoso en el reactor de 
reducción, consiguiendo la combustión directa del carbón sin necesidad de una etapa 
intermedia de gasificación; véase Figura 1.18(B). El proceso CLOU fue propuesto en 
2009 por Mattisson y cols.
[69]
, fundamentado en la idea original del proceso CLC 
(Lewis y cols.) de producir CO2 a partir de combustibles sólidos usando un óxido de 
cobre que era capaz de reducirse produciendo oxígeno
[55]
. Por tanto, la primera etapa es 
la liberación del oxígeno gas en el reactor de reducción por parte del transportador, de 
acuerdo a la reacción R1.10. Al igual que en el modo iG-CLC, el carbón introducido en 
el reactor de reducción genera vapor de agua, volátiles (principalmente CH4, CO e H2) y 
char (principalmente carbono) (reacción R1.2). Posteriormente, tiene lugar la 
combustión directa del char (reacción R1.9) y de los volátiles (reacciones R1.11-R1.13) 
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con el oxígeno desacoplado por el transportador, generándose CO2 y vapor de agua 
como productos de combustión. De esta manera, tras una etapa de condensación se 
obtiene una corriente altamente concentrada en CO2. De manera general, el reactor de 
reducción utiliza CO2 como agente fluidizante, el cual puede ser derivado desde la 
corriente gaseosa de salida del sistema CLC tras la etapa de condensación (véase Figura 
1.19). Finalmente, el transportador de oxígeno reducido es enviado al reactor de 
oxidación donde se oxida con el oxígeno del aire (reacción R1.8), quedando regenerado 
y listo para ser reconducido al reactor de reducción y comenzar un nuevo ciclo. El aire 
alimentado en el reactor de oxidación, además de ser utilizado como agente oxidante del 
transportador de oxígeno reducido, actúa como agente fluidizante de este reactor. 
 2MxOy (s)      2MxOy-1 (s)  +  O2 (g) (R1.10) 
 CH4 (g)  +  2 O2 (g)   →   CO2 (g)  +  2 H2O (g) (R1.11) 
 CO (g)  +  ½ O2 (g)   →   CO2 (g) (R1.12) 
 H2 (g)  +  ½ O2 (g)   →   H2O (g) (R1.13) 
Por tanto, el proceso CLOU se fundamenta en el diseño y desarrollo de un transportador 
de oxígeno que sea capaz, no sólo de desacoplar oxígeno gas, sino de hacerlo en 
cantidad y velocidad adecuadas respecto del oxígeno demandado para la combustión del 
carbón. La configuración de un sistema CLOU puede asemejarse al del sistema iG-CLC 
representado en la Figura 1.19. Sin embargo, no sería necesaria una unidad de post-
combustión si el sistema CLOU está bien diseñado, y el uso del separador de carbono 
sólo sería necesario en los casos donde se utilizaran carbones muy poco reactivos
[91]
. 
 
1.3.3. Transportador sólido de oxígeno 
En los últimos años, se han propuestos numerosos óxidos metálicos como parte activa 
de un transportador sólido de oxígeno. De entre todos ellos, los óxidos metálicos 
basados en níquel (NiO), cobre (CuO), hierro (Fe2O3) y manganeso (Mn2O3) son los que 
tienen las características más idóneas para el proceso CLC
[64, 92-94]
. 
Un transportador de oxígeno adecuado para el proceso CLC debe cumplir una serie de 
requisitos o características tales como
[95]
: 
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Alta reactividad mantenida a lo largo de los ciclos redox para minimizar la cantidad de 
material en la unidad CLC. Una herramienta indispensable para conocer la reactividad 
del transportador y poder diseñar el sistema CLC es la determinación de la cinética de 
reacción tanto para la reducción como para la oxidación
[96]
. 
Oxidación completa del combustible a CO2 y vapor de agua. Se puede obtener 
información mediante un análisis termodinámico de los transportadores con diferentes 
combustibles
[97]
. 
Suficiente capacidad de transporte de oxígeno, que depende de la capacidad de 
transporte del sistema redox (RO) escogido y de la fracción másica de fase activa 
presente en el transportador (xTO)
[98]
. 
Baja velocidad de atrición para minimizar las pérdidas de sólidos por elutriación. La 
atrición abrasiva, la fragmentación y el estrés químico que pueden sufrir las partículas 
dentro de los lechos fluidizados son los posibles mecanismos para generar finos 
elutriables de la unidad (partículas con un tamaño menor de 40 m que no pueden ser 
recogidas por un ciclón de alta eficiencia
[99]
). Una tendencia alta a la atrición supondría 
la necesaria reposición de material fresco a la unidad, encareciendo el coste del 
proceso
[98]
. Por tanto, es necesaria la evaluación del material frente a este fenómeno
[100]
. 
Baja tendencia a la deposición de carbono sobre su superficie, ya que este podría 
alcanzar el reactor de oxidación generando CO2, lo que reduciría la eficacia de captura 
de CO2 del sistema CLC. Por tanto, es necesario evaluar la predisposición que tienen los 
materiales a que se deposite carbono sobre ellos
[101]
. 
Buenas propiedades de fluidización que eviten la tendencia de las partículas a 
aglomerarse, ya que esto podría provocar la defluidización de los lechos creando 
canales preferenciales en la corriente de gas ascendente. Ello alteraría la circulación del 
material en la unidad, pudiendo incluso generar fugas de gas entre los reactores. Así, se 
suelen realizar estudios al respecto en reactores de lecho fluidizado discontinuos
[102-103]
. 
Bajo coste que haga abaratar el coste de la tonelada de CO2 evitada. Sin contar con la 
unidad de comprensión (50 % del coste final), se estima que el coste del transportador 
de oxígeno puede representar hasta un 40 % del coste total de la tonelada de CO2 
evitada
[104]
. El mayor desembolso supone la adquisición del óxido metálico, ya que el 
coste de la fabricación es mínimo si se utiliza un método de preparación industrial
[63]
. 
Pero también se ha de tener en cuenta, para calcular el coste final del material el tiempo 
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de vida medio de las partículas, que dependerá como se ha mencionado anteriormente 
de la velocidad de atrición. En cualquier caso, se ha demostrado que el coste del 
transportador no representa un obstáculo en el desarrollo del proceso CLC
[98]
. 
Aceptabilidad medioambiental ya que no deben de representar un riesgo para la salud 
de las personas y el entorno, intentando evitar el uso de materiales con alta toxicidad 
(por ejemplo el níquel) o peligrosos, ya que su gestión como residuos al acabar su vida 
útil podría encarecer el coste general del proceso. 
Ha habido un gran desarrollo de transportadores de oxígeno para la combustión de 
combustibles gaseosos. Tradicionalmente, un transportador sólido de oxígeno suele 
estar compuesto por dos partes: el óxido metálico (parte activa) que es el que transporta 
el oxígeno desde el reactor de oxidación al reactor de reducción, y un soporte (parte 
inerte) que hace incrementar la superficie específica de reacción, la estabilidad y la 
fuerza mecánica o la resistencia al desgaste por atrición del transportador de oxígeno
[64]
. 
Los compuestos más utilizados como soportes han sido la alúmina (Al2O3), el óxido de 
silicio (SiO2), el óxido de titanio (TiO2), el óxido de zirconio (ZrO2) y algunos 
aluminatos metálicos (MgAl2O4, CaAl2O4 y NiAl2O4). Aunque, la elección del óxido 
metálico o del soporte es determinante para desarrollar un transportador de oxígeno 
adecuado, también resulta muy importante el método empleado para su preparación, ya 
que definirá las propiedades y características del material. Los métodos de preparación 
de transportadores de oxígeno más utilizados son: la extrusión, la peletización, la 
granulación criogénica, la impregnación, el spray drying, el sol-gel, la mezcla mecánica 
más peletización o la coprecipitación
[64, 92-94, 105-106]
. 
 
1.3.3.1. Transportador de oxígeno para iG-CLC con carbón 
Entre todas las características enumeradas anteriormente, un transportador de oxígeno 
adecuado para su uso en el proceso iG-CLC con carbón debe, por encima de todo, 
mostrar una alta reactividad con los productos gaseosos generados de la gasificación del 
char y con los volátiles (CO, H2 y CH4, fundamentalmente). Los primeros trabajos 
estudiaron, en diferentes instalaciones y usando diversos combustibles, la reactividad 
que mostraban transportadores de oxígeno sintéticos
[67, 71, 107-112]
. Además, debe de ser 
lo más barato posible, ya que se prevén pérdidas de material junto con las cenizas del 
carbón que se han de extraer del reactor de reducción para evitar su acumulación. 
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Así, surgió la idea de utilizar minerales y residuos de la industria que contuvieran 
diferentes óxidos metálicos adecuados para transportar oxígeno en el proceso CLC, ya 
que son materiales con un coste mucho más bajo que los sintéticos. El primero de este 
tipo de materiales propuesto fue la ilmenita
[113]
, el cual es un mineral formado por 
óxidos de hierro y titanio. Este estudio fue realizado por Leion y cols. en un reactor de 
lecho fluidizado discontinuo alimentando gas de síntesis y CH4, simulando los gases 
presentes en el reactor de reducción de una unidad iG-CLC tras la pirolisis y la 
gasificación del carbón (véase Figura 1.18). El trabajo mostró que este mineral tenía una 
reactividad muy alta con H2 y CO, y moderadamente alta con CH4. También, la 
capacidad de transporte de oxígeno era más alta que la de un transportador sintético 
basado en hierro, lo cual hacía disminuir en un 60 % la circulación mínima necesaria 
entre los reactores
[110]
. Además, las partículas mostraron buenas propiedades en cuanto 
a resistencia mecánica y fluidización. 
En el mismo grupo de investigación, Berguerand y Lyngfelt usaron por primera vez la 
ilmenita en una planta en continuo de 10 kWt con un carbón bituminoso
[86]
. El trabajo 
mostró que la captura de CO2 dependía mucho de la circulación de la ilmenita entre los 
reactores, alcanzando el mayor valor cuando se rebajaba 3 veces dicha velocidad. Así, 
se obtuvieron valores de captura de CO2 de entre el 82 y el 96 %, mientras que la 
eficacia de combustión en el reactor de reducción estuvo siempre entorno al 80 %. Por 
tanto, la ilmenita se postulaba como un transportador adecuado para el proceso iG-CLC. 
Con afán de profundizar en el conocimiento de sus características y su comportamiento 
en el proceso iG-CLC con carbón, Cuadrat llevó a cabo un amplísimo estudio de este 
material acumulando casi 100 h de combustión de carbón en una unidad iG-CLC en 
continuo
[114]
. Así, se pudo optimizar el rendimiento del proceso iG-CLC en función de 
las variables de operación, del carbón (rango y tamaño de las partículas alimentadas) o 
del agente gasificante utilizado en el reactor de reducción usando la ilmenita como 
transportador de oxígeno
[73, 75, 77]
. Viendo los buenos resultados obtenidos, se ha seguido 
utilizando la ilmenita como transportador de oxígeno, llegando a establecerse como 
material de referencia frente a otros materiales de bajo coste probados posteriormente. 
Además, gracias al amplio conocimiento adquirido, se ha elegido a la ilmenita como 
transportador de oxígeno durante los primeros ensayos experimentales en las nuevas 
instalaciones en continuo de iG-CLC con carbón construidas
[83, 90, 115]
. 
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Por otro lado, se han propuesto otros minerales o residuos industriales para su uso como 
transportadores de oxígeno en el proceso iG-CLC. En un primer trabajo Leion y cols. 
estudiaron algunos minerales de hierro y de manganeso junto con varios residuos de 
hierro procedentes de la industria del acero. Los autores descartaron los materiales 
basados en manganeso por sus pobres propiedades de resistencia mecánica y de 
fluidización
[116]
. Pero, comprobaron que algunos minerales de hierro y sobre todo varios 
residuos de hierro eran más reactivos con carbón que la ilmenita consiguiendo mayor 
conversión de este combustible a CO2 y vapor de agua
[117]
. Por ello, se han estudiado  y 
comparado varios materiales de bajo coste basados en hierro para comprobar su 
idoneidad como transportadores de oxígeno en iG-CLC con carbón. 
En el Instituto de Carboquímica, identificaron un residuo basado en Fe2O3 proveniente 
de la industria del aluminio. Tras evaluarlo, concluyeron que con el uso de este residuo 
como transportador de oxígeno se conseguían valores de eficacia de captura de CO2 
similares a los obtenidos con la ilmenita pero con una mejor eficacia de conversión del 
carbón a CO2 y vapor de agua. Además, el uso de este residuo conllevaba utilizar una 
cantidad menor de material en la unidad CLC
[118-120]
. 
Más tarde, diversos minerales de hierro fueron testados en plantas en continuo 
alimentando carbón
[74, 121-123]
. Todos ellos, consiguieron valores altos de eficacia de 
captura de CO2 con altas eficacias de conversión del carbón a CO2 y vapor de agua. De 
entre todos ellos, destacó un mineral extraído en Tierga (España). Este mineral se 
mostró altamente reactivo con los productos de la gasificación y los volátiles 
consiguiendo casi su completa oxidación a CO2 y vapor de agua. Así, únicamente serían 
necesarias utilizar demandas de oxígeno menores o iguales del 2 %
[74]
 en un post-
combustor situado tras el reactor de reducción (véase Figura 1.19). Además en este 
trabajo, Mendiara y cols. incluyen una comparativa con otros trabajos en la misma 
unidad iG-CLC usando ilmenita
[75, 77]
 y un residuo industrial con alto contenido en 
Fe2O3
[120]
. Con el mineral de hierro, las eficacias de captura de CO2 fueron similares a 
las obtenidas con los otros dos transportadores, fundamentalmente por el diseño de la 
instalación. Sin embargo, se obtuvo siempre una mayor oxidación del carbón a CO2 y 
vapor de agua cuando se usó el mineral de hierro. Posteriormente, Lindelholm y cols. 
evaluaron este mineral en una unidad iG-CLC de 100 kWt
[124]
. Ellos corroboraron que 
usando este mineral se mejoraba la conversión del carbón a CO2 y vapor de agua frente 
a la ilmenita, alcanzando eficacias de captura de CO2 entorno al 95 %. 
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Finalmente, se han propuesto diversos minerales de manganeso como transportadores 
de oxígeno en el proceso iG-CLC. Linderholm y cols. evaluaron un mineral de 
manganeso, junto con ilmenita para su comparación, en una unidad de 10 kWt 
quemando coque de petróleo
[125]
. El uso del mineral de manganeso incrementó 
notablemente la velocidad de gasificación con respecto al uso de ilmenita, lo cual 
mejoró la oxidación del combustible a CO2 y vapor de agua. Sin embargo, mostró una 
velocidad de atrición más alta que la de la ilmenita, dificultando la operación en la 
unidad. Por ello, posteriormente, los mismos autores realizaron experimentos en una 
planta de 100 kWt usando ilmenita con un pequeño porcentaje (8 %) de este mineral de 
manganeso
[126]
. Vieron que la incorporación de una pequeña cantidad del mineral de 
manganeso a la ilmenita ya era suficiente para mejorar la conversión a gas del carbono 
alimentado, generando menor cantidad de gases parcialmente oxidados (CO, H2 y CH4). 
Además, los valores de captura de CO2 obtenidos nunca se vieron afectados, debido al 
diseño que tiene el separador de carbono en esa unidad CLC
[83]
. 
Varios trabajos profundizaron en la influencia de los minerales de manganeso sobre la 
velocidad de gasificación del char, a través de ensayos de reactividad en reactores de 
lecho fluidizado discontinuo
[127-129]
. Por un lado, se corroboró que los minerales de 
manganeso incrementan la velocidad de gasificación del char debido a que las 
impurezas que contienen catalizan dicha reacción. Por otro, se comprobó que tanto la 
reactividad mostrada con todos los gases presentes en el reactor de reducción como la 
resistencia mecánica decrecían con el número de ciclos. Sin embargo, Mei y cols. 
seleccionaron un mineral de manganeso que presentó una velocidad de atrición baja, y 
con el que se obtenían mayores velocidades de gasificación del char que con la ilmenita 
o el mineral de hierro extraído en Tierga
[129]
. 
 
Después de todo este repaso a los principales minerales y residuos utilizados como 
transportadores de oxígeno de bajo coste en el proceso iG-CLC, se puede concluir que 
para mejorar el rendimiento del proceso es necesario encontrar un transportador de bajo 
cxoste que sea capaz de conseguir altas eficacias de conversión del carbón a CO2 y 
vapor de agua, para que los gases parcialmente no convertidos presentes en el reactor de 
reducción demanden una concentración de oxígeno lo más baja posible. Hasta ahora un 
mineral de hierro es el que se ha mostrado más reactivo durante la combustión vía iG-
CLC, exhibiendo las mejores cualidades como transportador de oxígeno
[130]
. 
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1.3.3.2. Transportadores de oxígeno para CLOU con carbón 
La característica más importante que debe tener un transportador de oxígeno para el 
proceso CLOU con carbón es que ha de ser capaz de desacoplar oxígeno gas en las 
condiciones existentes en el reactor de reducción y a una velocidad adecuada respecto 
de la velocidad de combustión del char y los volátiles. Por ello, sólo serán válidos 
aquellos óxidos metálicos que tengan una adecuada presión parcial de equilibrio de 
oxígeno en fase gas a las temperaturas interesantes de la combustión del carbón (800-
1200 ºC). Además este material tiene que ser lo más barato posible, ya que al igual que 
para los transportadores de oxígeno para iG-CLC con carbón, se tienen que hacer 
reposiciones de material en la unidad tras la purga de la cenizas del reactor de 
reducción. Se han identificado tres sistemas de óxidos metálicos adecuados para su uso 
en el proceso CLOU
[69]
: CuO/Cu2O, Mn2O3/Mn3O4 y Co3O4/CoO. Las reacciones 
R1.14-R1.16 muestran los procesos reversibles de cada sistema metálico con el oxígeno 
gaseoso. 
 4 CuO (s)      2 Cu2O (s)  +   O2 (g) (R1.14) 
 6 Mn2O3 (s)      4 Mn3O4 (s)  +  O2 (g) (R1.15) 
 2 Co3O4 (s)      6 CoO (s)  +  O2 (g) (R1.16) 
La elección del sistema metálico dependerá, a priori, del diseño que se haga del sistema 
CLOU. Una herramienta de ayuda indispensable para este cometido son los diagramas 
termodinámicos. La Figura 1.20 muestra las curvas de presión parcial de equilibrio de 
O2 gaseoso que cada sistema metálico desarrolla en función de la temperatura. Con ellas 
se pueden establecer las temperaturas más adecuadas para cada sistema metálico, tanto 
en el reactor de reducción, para que tenga lugar la liberación de oxígeno, como en el 
reactor de oxidación, para que se lleve a cabo la regeneración total del transportador de 
oxígeno. Además, con este diagrama se puede conocer la máxima concentración de 
oxígeno gas que puede haber en el reactor de reducción al introducir el carbón al 
sistema CLOU. 
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Figura1.20Diagrama termodinámico de la presión parcial de equilibrio de O2 gaseoso 
en función de la temperatura de los sistemas de óxidos metálicos CuO/Cu2O, 
Mn2O3/Mn3O4 y Co3O4/CoO
[69]
. 
 
Por un lado, la elección del sistema metálico se ha de hacer en base a que sea capaz de 
alcanzar una presión parcial de equilibrio de O2 lo suficientemente alta, para conseguir 
la combustión del carbón. No obstante, se debe de tener en cuenta que la corriente 
gaseosa de salida del reactor de reducción puede quedar diluida por cierta cantidad de 
oxígeno, alterando los parámetros de calidad del CO2 de cara a su almacenamiento. Por 
ello, se tiende a usar un intervalo de temperatura en el reactor de reducción en el que la 
concentración de oxígeno en equilibrio sea inferior al 4 %v. 
Y por otro lado, se ha de poner especial atención en las condiciones de operación en el 
reactor de oxidación. Una característica para mantener la eficiencia del proceso CLOU 
es que la concentración de oxígeno en la corriente gaseosa de salida del reactor de 
oxidación sea lo más baja posible sin superar la de las plantas convencionales de 
combustión de carbón con aire (4-6 %). Dicha concentración definirá la temperatura de 
operación en el reactor de oxidación para cada sistema metálico. Así, fijada la 
temperatura del reactor de oxidación, mediante un balance entálpico al sistema CLC, se 
definirá la temperatura del reactor de reducción. 
Una manera de incrementar la temperatura del reactor de reducción es a través del calor 
de reacción cuando la reacción es exotérmica. Así, se ha identificado que los sistemas 
de óxidos basados en cobre y manganeso desarrollan una reacción exotérmica con el 
carbono en el reactor de reducción
[64]
, lo que predispone su uso frente al sistema 
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metálico basado en cobalto. Además, este hecho permite disminuir la temperatura de 
operación en el reactor de oxidación, ya que no es necesario transportar tanta cantidad 
de calor (en la corriente de sólidos) desde este reactor al reactor de reducción como en 
el caso de que la reacción con el carbono en el reactor de reducción fuera endotérmica 
(por ejemplo para el sistema Co3O4/CoO). 
Teniendo en cuenta todo esto, se ha identificado que los sistemas de cobre y manganeso 
son los más prometedores para su uso en el proceso CLOU
[69]
. Primero, se evaluaron 
transportadores de oxígeno basados en cobre en reactores de lecho fluidizado 
discontinuos, mostrando gran reactividad con el carbón, concentraciones de oxígeno gas 
liberado similares a las del equilibrio y adecuadas propiedades fluidodinámicas
[131-133]
. 
Tras ello, Abad y cols. demostraron el concepto del proceso CLOU con carbón en una 
planta en continuo de 1,5 kWt con un transportador basado en cobre
[134]
. Posteriormente, 
con el mismo transportador, Adánez-Rubio y cols. quemaron en la misma unidad 
carbones de distinto rango y biomasa
[135-137]
. En todos estos experimentos siempre se 
logró la combustión completa y se obtuvieron valores de captura de CO2 cercanos al 
100 % para los carbones más reactivos y la biomasa, por las características de la 
instalación. Sin embargo, las partículas de este material no mostraron una vida media 
muy alta, sugiriendo que necesitan mayor investigación
[135]
. Finalmente, Pérez-Vega y 
cols. evaluaron en la planta de CLOU de 1,5 kWt un transportador de oxígeno basado en 
cobre con una pequeña adición de óxido de hierro
[138]
. El estudio mostró que era posible 
alcanzar combustión completa del carbón a CO2 y vapor de agua usando menos 
cantidad de óxido de cobre en el transportador. Además, se obtuvieron valores de 
captura de CO2 similares respecto al transportador con mayor cantidad de cobre 
quemando el mismo carbón en la misma unidad CLOU en continuo
[135]
. 
Los materiales basados en manganeso tienen, a priori, menor capacidad de transporte de 
oxígeno vía desacoplamiento de oxígeno (1/3 de la del cobre)
[62]
, pero el óxido de 
manganeso es tres veces más barato que el óxido de cobre
[24]
. El estudio de los 
transportadores de oxígeno basados en manganeso comenzó soportando el óxido 
metálico sobre un material inerte. Este tipo de transportadores no se mostraron 
adecuados para su uso en el proceso CLOU, ya que no conservaron la capacidad de 
desacoplar oxígeno gaseoso con los ciclos redox. Ello se debió a las dificultades 
encontradas para oxidar el Mn3O4 hasta Mn2O3 (reacción R1.15) en las condiciones de 
operación requeridas por el proceso
[139]
. 
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Posteriormente, se han propuesto otro tipo de transportadores basados en la 
combinación de manganeso con otros óxidos formando estructuras cristalinas tipo 
perovskita o tipo espinela, los cuales sí han demostrado ser adecuados para su uso en el 
proceso CLOU
[140]
. Los transportadores con estructura tipo perovskita están basados en 
el uso de la fórmula CaMnO3-. Estos materiales mejoraron la conversión del 
combustible porque tienen una capacidad de transporte de oxígeno muy alta con una 
pequeña parte generada a través del desacoplamiento de oxígeno
[141]
. Sin embargo, es 
necesaria una gran velocidad de circulación del transportador entre los reactores para 
aprovechar el oxígeno gas desacoplado
[142]
, y son sensibles al azufre
[143-144]
. 
Los materiales con estructura cristalina tipo espinela están formados por mezclas de 
óxidos de manganeso y hierro, de manganeso y sílice o de manganeso y cobre
[140]
. En el 
último lustro, ha surgido un gran interés en el estudio de transportadores basados en 
mezclas de óxidos de Mn-Fe como sustitutivos a los basados en cobre, sobre todo por su 
bajo coste. El estudio de la termodinámica de este tipo de materiales ha venido 
desarrollándose desde la década de los setenta, con actualizaciones periódicas de los 
resultados experimentales obtenidos
[145]
. Este tipo de transportadores son capaces de 
desacoplar oxígeno, de acuerdo a la reacción R1.17, aunque su uso en sistemas CLOU 
está muy condicionado por la termodinámica (temperatura de operación y presión 
parcial de oxígeno en el reactor de oxidación) del sistema Mn-Fe y por la cantidad de 
cada óxido metálico en la mezcla
[146-149]
. 
 6 (MnxFe1-x)2O3   ↔   4 (MnxFe1-x)3O4+  O2 (R1.17) 
Azimi y cols. realizaron un proceso de selección de transportadores basados en Mn-Fe 
evaluándolos en un reactor de lecho fluidizado discontinuo con carbón
[150]
. 
Posteriormente, el más idóneo fue evaluado en una instalación en continuo de 0,3 kWt 
con combustibles gaseosos. El tiempo de operación fue muy limitado (4 horas) porque 
las partículas generaron muchos finos que impidieron la circulación del transportador 
entre los dos reactores
[151]
. Para intentar incrementar la resistencia mecánica de las 
partículas, los mismos autores evaluaron la incorporación de varios materiales inertes 
como soporte
[152]
. Esta acción no produjo una mejora del comportamiento mecánico de 
las partículas, algo que sí se consiguió con condiciones de calcinación más severas 
aunque ello provocara una pérdida de reactividad en el material
[146]
. Después, en el 
mismo grupo de investigación, propusieron integrar SiO2 a la mezcla de Mn-Fe con la 
idea de formar partículas con estructura cristalina tipo espinela de Mn-Fe-Si-O. 
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Este material mostró una gran reactividad con gases consiguiendo prácticamente 
combustión completa de estos a CO2 y vapor de agua. Sin embargo, el tiempo de 
operación en continuo de este tipo de transportadores de oxígeno estuvo también 
limitado (10-14 horas)
[153]
. Por último, se han estudiado transportadores combinando 
óxidos de cobre y de manganeso, los cuales forman una estructura tipo espinela que 
tiene menos limitaciones termodinámicas para desacoplar oxígeno gaseoso que las 
espinelas basadas en Mn-Fe, mostrando una adecuada estabilidad mecánica al 
incrementar el porcentaje de óxido de cobre
[154-155]
. 
 
Después de todo este repaso a los principales sistemas metálicos utilizados como 
transportadores de oxígeno para el proceso CLOU con carbón, se puede concluir que los 
materiales basados en cobre muestran una gran reactividad con conversión completa del 
carbón a CO2 y vapor de agua aunque son caros y no tienen vida media alta. Los 
novedosos materiales basados en mezclas de óxidos de Mn-Fe son mucho más baratos 
pero demandan una investigación más exhaustiva ya que el desacoplamiento del 
oxígeno está muy condicionado por su termodinámica y su resistencia mecánica es muy 
baja. Además, aún no se han probado en un proceso CLC en continuo con carbón. 
 
1.3.4. Instalaciones de CLC con carbón 
Se han construido y operado diferentes instalaciones de CLC en continuo para quemar 
carbón con distintas potencias y diseños. La Figura 1.21 muestra todas las instalaciones 
construidas hasta 2015, junto con sus potencias de diseño y dónde se encuentran. En  
iG-CLC, las potencias van desde los 0,5 kWt hasta los 3 MWt, sin embargo, sólo hay 
una instalación de 1,5 kWt que ha operado en modo CLOU
[134]
. Las mayores diferencias 
de diseño afectaron al tipo de reactor de reducción y a su configuración durante la 
operación (régimen de fluidización). Todas las plantas tienen un diseño de reactor de 
reducción de lecho fluidizado salvo la planta de 25 kWt ubicada en la Universidad del 
Estado de Ohio (OSU), cuyo reactor de reducción está diseñado como un lecho 
móvil
[123]
. Además, algunas de ellas disponen de una etapa de separación de    
carbono
[79, 83, 86, 115, 157, 159]
 para aumentar la eficacia de captura de CO2 de la unidad. A 
continuación, se hará una breve reseña sobre el diseño de cada instalación para una 
mejor comprensión del funcionamiento de cada una y de las diferencias entre ellas. 
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Figura1.21Plantas de CLC para carbón: (A) 0,5 kWt iG-CLC
[73]
 y 1,5 kWt CLOU en 
ICB-CSIC
[134]
; (B) 1 kWt en Southeast University
[121]
; (C) 5 kWt en HUST
[122]
;          
(D) 10 kWt en IFK
[156]
; (E) 10 kWt en Southeast University
[111]
; (F) 10 kWt en 
Chalmers
[86]
; (G) 10 kWt en IFPEN
[157]
; (H) 25 kWt en OSU
[123]
; (I) 25 kWt en 
Hamburgo
[90]
; (J) 50 kWt en Southeast University
[158]
; (K) 65 kWt en Alstom
[159]
;      
(L) 100 kWt en Chalmers
[83]
; (M) 1 MWt en Darmstadt
[115]
; (N) 3 MWt en Alstom
[79]
. 
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En el Instituto de Carboquímica (ICB-CSIC), en Zaragoza (España) está ubicada la 
instalación con menor potencia nominal en el modo iG-CLC (0,5 kWt)
[73]
, aunque si se 
utiliza en modo CLOU su potencia es de 1,5 kWt
[134]
; véase Figura 1.21(A). La 
diferencia de potencia nominal entre ambos modos del proceso CLC con carbón se debe 
a que el modo CLOU tiene un mayor rendimiento que el proceso iG-CLC en lo relativo 
a eficacia de captura de CO2 y a eficacia de combustión
[91]
. Tanto el reactor de 
reducción como el de oxidación están diseñados como un lecho fluidizado burbujeante 
(BFB)
[60]
. El reactor de oxidación tiene en su parte superior una tubería vertical estrecha 
o riser
[60]
 para proporcionar un adecuado transporte neumático del material hacia el 
reactor de reducción. Los sólidos y los gases de la corriente de salida del reactor de 
oxidación son separados mediante un ciclón de alta eficiencia
[99]
. La corriente de sólidos 
de salida del reactor de reducción está unida al reactor de oxidación a través de un lecho 
de cierre o loop-seal (LS), para evitar que haya mezcla de gases entre los reactores 
principales
[160]
. La velocidad de circulación del transportador entre los reactores se 
controla mediante una válvula situada entre el ciclón y el reactor de reducción, 
regulando el flujo de sólidos que pasa por ese punto. 
La Universidad del Sudeste (Southeast University), en Nanjing (China) tiene tres 
instalaciones para modo iG-CLC de 1 kWt
[121]
, 10 kWt
[111]
 y 50 kWt
[158]
; véanse Figuras 
1.21(B)-(E)-(J). Las unidades de 1 y 10 kWt tienen el reactor de reducción diseñado 
como un lecho fluidizado que opera como un Spouted Bed
[60]
, donde el carbón es 
introducido junto con vapor de agua por la parte inferior del reactor a gran velocidad 
dentro del lecho a modo de fuente. También en ambas, el reactor de oxidación está 
configurado como un lecho fluidizado rápido (FFB)
[60]
, para asegurar un transporte 
rápido de los sólidos hasta el reactor de reducción. La única diferencia entre ambas 
unidades es la ubicación del LS que une los reactores de reducción y oxidación. La 
planta de 1 kWt lo tiene dispuesto fuera del reactor de reducción fluidizado con vapor de 
agua. Sin embargo, la unidad de 10 kWt lo dispone dentro del reactor de reducción 
como una pequeña parte del reactor. La velocidad de circulación en las dos instalaciones 
se controla mediante los flujos inyectados en cada reactor para su fluidización. La 
unidad de 50 kWt es la única planta de iG-CLC que opera a presión. El reactor de 
reducción y el de oxidación están diseñados para trabajar en régimen turbulento y 
rápido, respectivamente. Los sólidos abandonan el reactor de reducción por la parte 
superior y pasan a través de un ciclón y un LS antes de ingresar en el reactor de 
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oxidación. El transportador de oxígeno que retorna desde el reactor de oxidación al 
reactor de reducción lo hace a través de un LS. El material elutriado por la parte 
superior del reactor de oxidación es recogido por un ciclón y devuelto a la parte inferior 
de éste. La instalación se ha operado utilizando como transportador de oxígeno un 
mineral de hierro con un alto contenido en Fe2O3 (92 %). Las presiones que utilizadas 
variaron entre 0,1 y 0,5 MPa, lo cual permitió alcanzar un 97 % de conversión a gas del 
carbono del carbón alimentado, con unas eficacias de captura de CO2 del 87 %. 
La Universidad de Ciencia y Tecnología de Huazhong (HUST), en Wuhan (China), 
cuenta con una instalación de una potencia nominal de diseño de 5 kWt en iG-CLC
[122]
; 
véase Figura 1.21(C). El reactor de reducción está diseñado como un BFB y el reactor 
de oxidación está diseñado para operar en régimen de fluidización turbulento
[60]
. Ambos 
reactores disponen de un riser de diferente longitud para asegurar una alta velocidad de 
transporte de los sólidos entre ambos. La separación de gases y sólidos en las corrientes 
de salida en cada reactor se consigue mediante sendos ciclones. La corriente de sólidos 
que sale del ciclón de cada reactor está conectada al otro reactor por medio de un lecho 
de cierre. Ambos dispositivos tienen la función de evitar fugas de gases entre los 
reactores, y mediante ellos se controla la velocidad de circulación del transportador de 
oxígeno entre los reactores
[160-161]
. 
En el Instituto de Combustión y Tecnología de Centrales Eléctricas (IFK) de la 
Universidad de Stuttgart (Alemania) está ubicada una planta de 10 kWt en iG-CLC
[156]
; 
véase Figura 1.21(D). El reactor de reducción está diseñado como un BFB mientras que 
el reactor de oxidación está diseñado como un CFB
[60]
 con un ciclón a la salida para 
separar la corriente de sólidos de la de gases. El control de la velocidad de circulación 
del transportador entre ambos reactores se realiza mediante  una válvula cónica (situada 
en la tubería que une el ciclón con el reactor de reducción) que regula la cantidad de 
material enviado hacia el reactor de reducción. El transportador sobrante que no llega al 
reactor de reducción es recirculado a la parte inferior del reactor de oxidación. Por el 
otro lado, el carbón es introducido en el reactor de reducción en la parte inferior de la 
zona densa del lecho. Inicialmente, la salida de los sólidos de este reactor era por una 
tubería desde la parte superior de la zona densa del lecho (similar a la de la planta del 
ICB-CSIC
[73]
) hasta un LS, y de ahí hacia el reactor de oxidación. Posteriormente, al ver 
que las partículas de char se acumulaban encima de la zona densa del lecho y llegaban 
con facilidad al reactor de oxidación, rediseñaron la salida de la corriente de sólidos del 
Introducción  
 
 55  
 
reactor de reducción. Bloquearon con una válvula la tubería original y construyeron una 
nueva tubería de descarga del transportador por la parte inferior del reactor a un nuevo 
LS. La tubería de salida del lecho de cierre fue conectada a la tubería de retorno de los 
sólidos sobrantes desde el ciclón al reactor de oxidación. 
En la Universidad Tecnológica Chalmers, en Gotemburgo (Suecia) está ubicada la 
instalación en continuo de CLC para combustibles sólidos más antigua de todas, con 
una potencia nominal de diseño de 10 kWt en iG-CLC
[86]
; véase Figura 1.21(F). Tanto 
el reactor de reducción como el de oxidación están diseñados como lechos fluidizados 
burbujeantes. El reactor de oxidación dispone de un riser que vierte en un ciclón, para 
separar los gases de los sólidos de la corriente de salida de este reactor. El reactor de 
reducción está dividido en tres compartimentos separados por paredes metálicas con 
aberturas para dirigir el flujo de sólidos. En la primera, la velocidad de fluidización es 
baja y es donde se introduce el carbón, para así mejorar el contacto de este con el 
transportador. En la segunda, la velocidad de circulación es alta para segregar las 
partículas de char de las del transportador. La tercera estancia actúa como separador de 
carbono, elutriando el char a través de una tubería vertical hacia un ciclón que lo 
reingresa en la primera estancia del reactor. Los sólidos abandonan el reactor de 
reducción hacia un LS, y de ahí van al reactor de oxidación. La velocidad de circulación 
del transportador se controla con la velocidad del gas en el riser variando el flujo de aire 
introducido. Posteriormente, en Chalmers también se diseñó y construyó una planta de 
100 kWt en iG-CLC
[83]
; véase Figura 1.21(L). En esta instalación los reactores de 
reducción y de oxidación están diseñados como lechos circulantes. Cuenta con un 
separador de carbono (BFB) entre ambos reactores, que está dividido mediante 
rebosaderos en cuatro compartimentos para dirigir el flujo de sólidos. La velocidad de 
circulación del transportador y la cantidad de este en el reactor de reducción se controla 
a través de un riser unido a un loop-seal, que está situado entre el separador de carbono 
y el reactor de reducción
[161]
. 
El Instituto IFPEN, en Solaize-Lyon (Francia), ha operado una planta con una potencia 
de 10 kWt en iG-CLC
[157]
; véase Figura 1.21(G). La planta cuenta con un reactor de 
reducción y dos reactores de oxidación, todos diseñados como BFB. La unidad original 
quemaba combustible gaseoso pero fue adaptada para la combustión de carbón, 
añadiéndose un separador de carbono entre el reactor de reducción y el primer reactor 
de oxidación. La velocidad de circulación de los sólidos se controla a través de dos 
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válvulas en L
[161]
, situadas entre el reactor de reducción y el separador de carbono y 
entre los reactores de oxidación, respectivamente. Tras cada reactor hay un ciclón que 
actúa como dispositivo de separación entre los gases y los sólidos, los cuales 
desembocan en un LS, y de ahí al siguiente reactor. 
La planta de 25 kWt de la Universidad del Estado de Ohio (OSU)
[123]
 está situada en 
Columbus (OH, EE.UU.); véase Figura 1.21(H). La instalación tiene el reactor de 
reducción diseñado como un lecho móvil en contracorriente, donde los sólidos bajan y 
los gases suben. El reactor de oxidación está diseñado como un BFB y cuenta con un 
riser que vierte a un ciclón, utilizado para la adecuada separación de los sólidos y los 
gases. Ambos reactores están unidos por una válvula en L, que es la que regula la 
velocidad de circulación del transportador entre los reactores. Dicha velocidad de 
circulación es fijada en función de la velocidad del gas en el riser y la velocidad 
terminal de las partículas de transportador de oxígeno. 
En la Universidad de Hamburgo (Alemania), se encuentra otra planta de 25 kWt con un 
diseño muy similar a la anterior
[90]
 véase Figura 1.21(I). La mayor diferencia es que el 
reactor de reducción está diseñado como un BFB en dos etapas separadas por orificios 
con una tubería vertical que las une. El carbón es introducido en la parte inferior y los 
gases ascienden a la parte superior a través de los orificios. Por esta parte superior se 
introduce el transportador de oxígeno proveniente del reactor de oxidación, que 
desciende verticalmente por una tubería a la zona inferior del reactor. El reactor de 
oxidación está diseñado como un FFB conectado a un ciclón que desemboca en un 
loop-seal para evitar fugas de los gases de este reactor al reactor de reducción. Los 
sólidos abandonan el reactor de reducción por la parte inferior a través de una tubería 
vertical que vierte en un lecho de cierre, y de ahí al reactor de oxidación. 
La empresa Alstom tiene dos plantas en Windsor (CT, EE.UU.), de 65 kWt
[159]
 y de      
3 MWt
[79]
; véanse Figuras 1.21(K)-(N). Ambas fueron diseñadas de manera idéntica y 
tienen la peculiaridad de que operan con un sistema no metálico como transportador de 
oxígeno (CaSO4/CaS). Primero fue construida y operada la de 65 kWt para obtener toda 
la información necesaria para construir la de 3MWt, que actualmente es la planta de 
CLC para carbón con mayor potencia en el mundo. Tanto el reactor de reducción como 
el de oxidación están diseñados como CFB y se encuentran unidos en su parte inferior 
mediante una conexión hidráulica (vía LS) para poder alcanzar valores altos de captura 
de CO2, no siendo necesaria la inclusión de un separador de carbono. 
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Este diseño es similar al concepto del sistema doble de lechos fluidizados circulantes 
formulado para CLC con gases
[162]
. El control de la velocidad de circulación de los 
sólidos entre ambos reactores se produce mediante el flujo introducido en el loop-seal 
situado entre ambos reactores. 
Por último, en la Universidad Tecnológica de Darmstadt (Alemania) se encuentra una 
instalación con una potencia de diseño de 1 MWt en iG-CLC
[115]
; véase Figura 1.21(M). 
Tanto el reactor de reducción como el de oxidación están diseñados como CFB con un 
separador de carbono diseñado como un BFB entre ambos reactores. En el diseño 
inicial, el reactor de reducción cuenta con dos ciclones: el primero, de baja eficiencia 
que separa pocas partículas de char y que descarga en el separador de carbono; y el 
segundo, de alta eficiencia que consigue separar el gas de las partículas sólidas, 
recirculándolas al reactor de reducción. El transportador de oxígeno que sale del 
separador de carbono hacia el reactor de oxidación lo hace previo paso por un LS. A la 
salida del reactor de oxidación hay un ciclón que separa el gas de los sólidos, que vierte 
estos en un loop-seal que está conectado, mediante un tornillo sinfín, a la tubería de 
retorno de los sólidos elutriados desde el separador de carbono al reactor de reducción. 
Así, la velocidad de circulación del material entre los reactores es controlada mediante 
la velocidad de ese tornillo sinfín. Posteriormente, la instalación ha sufrido alguna 
modificación. Primero, el tornillo sinfín fue sustituido por una válvula en L para 
controlar de una manera más eficaz la velocidad de circulación de los sólidos
[163]
. 
Después, se eliminó un ciclón del reactor de reducción y el separador de carbono, 
consiguiendo que la planta operara en condiciones autotérmicas
[164]
. Sin embargo, la 
eficacia de captura de CO2 fue baja, obteniendo una pobre eficacia de conversión del 
carbón a CO2 y vapor de agua en el reactor de reducción (70 %), por lo que los autores 
recomiendan usar un separador de carbono para conseguir un rendimiento alto del 
proceso iG-CLC. 
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1.4. Objetivo y plan de trabajo 
El objetivo general pretendido con esta tesis doctoral es avanzar en el desarrollo de la 
tecnología de combustión de carbón con transportadores sólidos de oxígeno o CLC, y 
optimizar el proceso en sí, para aportar cierto progreso que consiga acercar esta 
tecnología a su desarrollo comercial. A día de hoy, hay dos factores que tienen máxima 
influencia en el desarrollo comercial del proceso CLC con carbón como tecnología de 
captura de CO2. Uno, es el diseño y configuración de los reactores de lecho fluidizado, y 
el otro, abarca el diseño y desarrollo de transportadores sólidos de oxígeno adecuados 
para el proceso CLC con carbón. Por un lado, la tecnología de lechos fluidizados ya ha 
alcanzado un alto nivel de madurez en la generación de electricidad a partir de 
diferentes rangos de carbón y biomasa
[165]
, disponiendo ya de grandes unidades 
comerciales basadas en lechos fluidizados circulantes
[166-167]
. Sin embargo, las plantas 
experimentales de CLC basadas en lechos fluidizados circulantes interconectados 
existentes son poco flexibles, no permitiendo determinar de una forma precisa el efecto 
de las diferentes condiciones de operación sobre el rendimiento del proceso. Por otro 
lado, el desarrollo de transportadores de oxígeno aún está en fase de investigación a 
nivel de laboratorio, porque aún no se ha encontrado un material que reúna todas las 
características necesarias para su uso en CLC con carbón.  
Por lo tanto, en aras de conseguir el desarrollo y optimización del proceso CLC con 
carbón se han identificado y planteado dos objetivos a desarrollar en esta tesis: 
o Desarrollar un transportador sólido de oxígeno con características mejoradas que 
permita aumentar la eficacia de combustión del proceso CLC con carbón. 
o Diseñar una planta flexible de CLC para carbón de 50 kWt que permita 
optimizar las condiciones de operación para mejorar el rendimiento del proceso. 
El punto de partida es el desarrollo de transportadores de oxígeno de bajo coste y de 
fácil preparación, ya que será necesario realizar reposiciones de material a la unidad 
CLC al perderse parte de este junto a las cenizas provenientes de la combustión del 
carbón, al eliminar éstas del reactor de reducción. Bajo esta idea, se ha realizado la 
búsqueda, evaluación y selección de un transportador de oxígeno basado en una mezcla 
de óxidos de manganeso y de hierro que reuniera suficientes características mejoradas 
para conseguir una mejora sustanciosa en la eficacia de combustión del carbón. 
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Además, estos materiales pueden presentar propiedades magnéticas, lo cual permitiría 
su separación efectiva de las cenizas del carbón dentro del reactor de reducción. 
Posteriormente, se ha llevado a cabo el diseño de una planta flexible de CLC con carbón 
de 50 kWt apoyándose en el amplio conocimiento y experiencia que el grupo de 
investigación tiene en este campo. Con la planta construida, se va a investigar 
maximizar el rendimiento del proceso iG-CLC optimizando las condiciones de 
operación. 
 
Para ello, en el capítulo 2, se muestra el desarrollo y evaluación de un conjunto de 
transportadores de oxígeno basados en óxidos de Mn-Fe para identificar la idoneidad de 
su uso en un proceso iG-CLC o en un proceso CLOU. Basándose en la capacidad de 
transporte de oxígeno, la reactividad con diferentes gases y la resistencia mecánica, se 
seleccionó uno. Con el transportador de oxígeno seleccionado, se realizó un primer 
estudio sobre su capacidad de desacoplamiento de oxígeno gaseoso en función de la 
temperatura y de la concentración de oxígeno en la etapa de oxidación. Después se llevó 
a cabo otro estudio sobre reactividad con los diferentes gases presentes en un reactor de 
reducción de una unidad CLC con carbón. Ambos ensayos fueron realizados en un 
analizador termogravimétrico (TGA) y en una unidad con un reactor de lecho fluidizado 
discontinuo (FB). Además, en esta última instalación, se analizó su comportamiento 
fluidodinámico y su velocidad de atrición durante 40 horas. 
Tras estos estudios, se escaló el método de preparación del material a un método 
industrial (spray drying). Así se prepararon dos transportadores de oxígeno: uno similar  
al seleccionado anteriormente, y otro sustituyendo una pequeña cantidad de óxido de 
manganeso por TiO2 para incrementar su dureza. Inicialmente, se realizó una segunda 
calcinación en ambos sólidos para aumentar su resistencia mecánica. Se obtuvieron 2 
materiales con una dureza adecuada, los cuales se investigaron en TGA para determinar, 
primero, la capacidad de transporte de oxígeno, tanto vía desacoplamiento como vía 
reacción con gases, y segundo, su reactividad con diferentes combustibles gaseosos. 
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En el capítulo 3 se presenta la evaluación de los dos transportadores de oxígeno 
preparados por spray drying durante la combustión de carbón en una planta CLC en 
continuo de 0,5 kWt. En cada caso, se desarrollaron los ensayos más adecuados según 
las características que cada material presentó evaluando su comportamiento en la unidad 
en continuo. Se analizó el rendimiento del proceso CLC con carbón con cada 
transportador optimizando las condiciones de operación para mejorar el proceso. En 
total, se acumularon cerca de 150 h de operación en continuo en caliente en la planta de 
0,5 kWt, de las cuales 85 h fueron de combustión con carbón. 
 
Tras el desarrollo de un transportador de oxígeno de bajo coste con características 
mejoradas para el proceso CLC con carbón, en el capítulo 4 se describe el diseño de 
una planta CLC para carbón con una potencia nominal de diseño de 20 kWt para iG-
CLC y de 50 kWt para CLOU. Una vez construida, se llevó a cabo un estudio 
fluidodinámico en caliente durante 100 h, para adquirir experiencia en el manejo de la 
instalación y un conocimiento exhaustivo de la flexibilidad de su operación. El 
transportador de oxígeno utilizado en esta unidad fue un mineral llamado ilmenita 
(basado en óxidos de Fe-Ti), por su gran disponibilidad y conocimiento dentro del 
grupo de investigación. Finalmente, se realizó una campaña experimental de 50 h de 
operación en caliente, de las cuales 30 h fueron de combustión con un carbón 
bituminoso. Con el estudio se pudo comprobar la flexibilidad de la unidad CLC de      
50 kWt con carbón y se optimizaron las variables de operación para maximizar el 
rendimiento del proceso iG-CLC con carbón. 
 
Finalmente, el capítulo 5 recoge un resumen de todo el trabajo realizado con las 
principales conclusiones obtenidas en esta tesis doctoral, junto con un análisis de 
cumplimiento de los dos objetivos principales planteados al comienzo. 
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2 Desarrollo y selección de un transportador de oxígeno de bajo coste 
basado en Mn-Fe 
2.1. Concepto y justificación de su uso  
El manganeso es uno de los óxidos metálicos que es capaz de desacoplar oxígeno en 
fase gas a alta temperatura, por lo que fue propuesto para su uso como parte activa en un 
transportador de oxígeno para el proceso CLOU
[69]
. Tradicionalmente, los materiales 
más usados en este proceso estuvieron basados en óxido de cobre debido a que se 
mostraron muy reactivos, ya que su velocidad de desacoplamiento de oxígeno fue 
elevada. No obstante, tienen la desventaja de que son caros debido al alto coste del 
cobre
[131-138]
. Es deseable siempre que el transportador de oxígeno sea lo más barato 
posible cuando se utilice en el proceso CLC para la combustión de carbón, ya que parte 
del material se perderá junto con las cenizas al purgarlas para evitar su acumulación. 
Por ello, se pensó en sustituir el cobre por transportadores de oxígeno basados en 
manganeso que tienen la ventaja de tener menor coste
[23]
. Sin embargo, utilizar 
manganeso tiene la desventaja de que la capacidad de transporte de oxígeno vía su 
desacoplamiento (
do
TOR ) se reduce notablemente pasando de un 10 % con el óxido de 
cobre a un 3,4 % con el óxido de manganeso
[64]
. 
Recientemente, se han desarrollado un amplio número de estudios sobre materiales 
formados por la mezcla de óxidos de manganeso y de hierro, los cuales mostraron 
buenas aptitudes para ser usados en el proceso CLOU. Sin embargo, en este tipo de 
materiales se vio que el desacoplamiento del oxígeno estaba muy condicionado por las 
condiciones requeridas para su oxidación previa. Además, estos sólidos se 
caracterizaron siempre por su baja resistencia mecánica, lo cual no ha permitido más 
que 4 h de combustión con gases en una unidad en continuo de CLC
[151]
. 
Evidentemente, este aspecto ha sido un importante condicionante para obtener un 
transportador basado en Mn-Fe válido, ya no sólo para el proceso CLOU con carbón, 
sino para el proceso CLC en general. Por lo tanto, uno de los objetivos fijados en esta 
tesis fue el de desarrollar un transportador de oxígeno basado en una mezcla de estos 
dos óxidos que tuviera características mejoradas que permitieran incrementar la eficacia 
de combustión del proceso CLC con carbón. Para ello, lo primero fue plantear y 
desarrollar la selección del material más adecuado de entre varios sólidos preparados, en 
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función de su termodinámica, de su capacidad de transporte de oxígeno, de su 
resistencia mecánica y de su velocidad de reacción. 
La termodinámica de los materiales basados en mezclas de óxidos de manganeso y de 
hierro permite que sean capaces de desacoplar oxígeno en fase gas por la reducción de 
la fase bixbyíta, (MnxFe1-x)2O3, hasta la fase  espinela, (MnxFe1-x)3O4, de acuerdo a la 
reacción R1.17. Sin embargo, la descomposición y la regeneración de (MnxFe1-x)2O3 
viene marcada por la temperatura y la presión parcial de oxígeno como función de la 
relación atómica entre el manganeso y el hierro. La Figura 2.1 muestra las fases más 
estables termodinámicamente en función de la relación entre los óxidos y la temperatura 
en condiciones isobáricas, y en función de la presión parcial de oxígeno y de la 
temperatura para una relación Mn:Fe de 0,77. Ambos diagramas se obtuvieron 
utilizando el software informático FactSage y la base de datos FToxid
[168]
. 
 
Figura2.1Diagrama de fases estables del sistema Mn-Fe-O respecto de la temperatura 
en función de: (A) la relación atómica Mn/(Mn+Fe) con una presión parcial de O2 
constante de 0,05 atm (   ) o de 0,21 atm (----); (B) la presión parcial de O2 con un 
relación atómica Mn/(Mn+Fe) de 0,77. Fases sólidas calculadas con el software 
FactSage usando la base de datos FToxid
[168]
: Sp:  Espinela; Bix: Bixbyíta; Fe (s) y 
Fe (s2): Hierro metal; Hem: Hematita; MW: Mangano-Wustita; Sp: Espinela 
tetragonal. 
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Primero se analizó la termodinámica del sistema Mn-Fe-O en función de la relación 
atómica entre los óxidos metálicos. Así, la temperatura de transición entre la fase 
bixbyíta y la fase  espinela varió entre los 905 ºC para mezclas ricas en manganeso y 
los 960 ºC para los materiales con mayor contenido de hierro, cuando la presión de 
oxígeno fue de 0,05 atm. Sin embargo, al aumentar la concentración de oxígeno hasta el 
21 %v, estos valores incrementaron en 70 ºC hasta los 975 y 1030 ºC, respectivamente; 
véase Figura 2.1(A). Por tanto, la temperatura de operación más adecuada en el reactor 
de oxidación para formar (MnxFe1-x)2O3 debe de fijarse en función de la relación entre el 
manganeso y el hierro: x = Mn / (Mn+Fe)
[146-149]
. Estas características se aprovecharon 
durante el diseño de varios transportadores de oxígeno basados en Mn-Fe
[140]
. Así, por 
un lado, materiales formados por (MnxFe1-x)2O3 con un relación x > 0,5, fueron capaces 
de desacoplar oxígeno gas y de mostrar una alta reactividad con CH4 a 850 ºC. Pero, por 
otro lado, para sólidos con relaciones x ≤ 0,4 se observó que la temperatura óptima 
estaba en el intervalo de los 900-950 ºC
[147]
. Larring y cols. observaron que el aumento 
de la reactividad de los transportadores fue directamente proporcional a la cantidad de 
manganeso dispuesta en la mezcla del sólido
[148]
. Además, resulta interesante la 
composición Mn/Mn+Fe correspondiente a la zona central del diagrama termodinámico, 
ya que el salto térmico es mínimo para la transición de (MnxFe1-x)2O3 a (MnxFe1-x)3O4. 
Teniendo esto en cuenta, se ha centrado todo el estudio en un material con una relación 
entre los óxidos de x = 0,77. Con esta estequiometría, la transición de (MnxFe1-x)3O4 a 
(MnxFe1-x)2O3 puede tener lugar a 900 ºC con una concentración del 5 %v de O2; véase 
Figura 2.1(B). Esto significa que será necesaria un temperatura inferior a 900 ºC con 
una concentración del 5 %v de O2 para lograr oxidar (MnxFe1-x)3O4 a (MnxFe1-x)2O3. A 
esta temperatura, la regeneración completa de (MnxFe1-x)2O3 estará determinada por la 
cinética de la reacción. De esta manera, puede que una presión parcial de oxígeno de 
0,05 atm sea baja, pudiendo ralentizar la velocidad de reacción del proceso, tal y como 
observaron Lambert y cols.
[169]
. Se ha de recordar que con un 20 % de exceso de aire 
(similar al existente en una planta convencional de combustión de carbón), la 
concentración de oxígeno en la corriente gaseosa de salida del reactor de oxidación sería 
de un 4 %v. Pero el aumento del exceso de aire en el reactor de oxidación podría 
asegurar la oxidación a (MnxFe1-x)2O3, ya que conllevaría una subida de temperatura 
máxima posible para oxidar la (MnxFe1-x)3O4; véase Figura 2.1(A). Particularmente, 
para la estequiometria (Mn0.77Fe0.23)3O4, sería necesaria una concentración del 10 %v de 
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O2 a 950 ºC, lo cual supondría usar un 75 % de exceso de aire; véase Figura 2.1(B). En 
general, estos valores serían semejantes a los requeridos para mezclas de Mn-Fe con      
x > 0,5
[145, 170]
. 
Dejando a un lado la capacidad de desacoplar oxígeno que tienen estos materiales y el 
diseño de las condiciones más adecuadas que hagan aprovecharlas en el proceso CLOU, 
(MnxFe1-x)2O3 podría reducirse hasta (MnxFe1-x)3O4 por la combustión de estos sólidos 
con gases como el H2, el CO o el CH4, de acuerdo a las reacciones R2.1-R2.3. Y 
además, (MnxFe1-x)3O4 podría reducirse, a su vez, la reacción con estos combustibles 
gaseosos hasta la fase mangano-wustita (MnxFe1-xO) a través de las reacciones R2.4-
R2.6; véase Figura 2.1(B). Esta idea ya ha sido explorada en varios trabajos durante la 
combustión de CH4 y de carbón con un transportador basado en Mn-Fe, obteniendo en 
ambos casos como productos finales MnO y Fe3O4
[171-172]
. La posibilidad de seguir 
reduciendo MnxFe1-xO hasta hierro elemental para aumentar la capacidad de transporte 
de oxígeno es viable
[169, 173-174]
. Sin embargo, no es recomendable porque las 
restricciones termodinámicas impedirían la oxidación completa del combustible hasta 
CO2 y vapor de agua
[96]
. Así, en CLC usando transportadores basados en hierro es 
preferible reducir sólo hasta Fe3O4. Con todo ello, este tipo de transportadores de 
oxígeno basados en óxidos mixtos de Mn-Fe podrían ser usados en el proceso iG-CLC 
con carbón, para oxidar los gases derivados de la gasificación del char y los volátiles 
(véase la sección 1.3.2.1 del Capítulo 1 de esta tesis), y todo ello independientemente 
de si es posible aprovechar sus propiedades para desacoplar oxígeno gaseoso. 
 3 (MnxFe1-x)2O3  +  H2   →   2 (MnxFe1-x)3O4+  H2O (R2.1) 
 3 (MnxFe1-x)2O3  +  CO   →   2 (MnxFe1-x)3O4+  CO2 (R2.2) 
 12 (MnxFe1-x)2O3  +  CH4   →   8 (MnxFe1-x)3O4+  CO2  +  2 H2O (R2.3) 
 (MnxFe1-x)3O4  +  H2   →   3 MnxFe1-xO+  H2O (R2.4) 
 (MnxFe1-x)3O4  +  CO   →   3 MnxFe1-xO+  CO2 (R2.5) 
 4 (MnxFe1-x)3O4  +  CH4   →   12 MnxFe1-xO+  CO2  +  2 H2O (R2.6) 
Por lo tanto, teóricamente, se abre la posibilidad de utilizar los transportadores de 
oxígeno basados en Mn-Fe tanto en el proceso iG-CLC como en el proceso CLOU con 
carbón. Por ello, se hace necesario discriminar entre la capacidad que tienen estos 
materiales para transportar el oxígeno cuando sólo se produce el desacoplamiento del 
mismo (reacción R1.17) o cuando se produce la combustión con gases (reacciones 
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R2.1-R2.6). Así, cuando la (MnxFe1-x)2O3 se descompone en (MnxFe1-x)3O4 generando 
oxígeno gas la capacidad de transporte de oxígeno (
do
TOR ) es igual al 3,4 % de la masa 
del material. Y cuando (MnxFe1-x)2O3 es reducida hasta MnxFe1-xO, la capacidad de 
transporte de oxígeno total (
t
TOR ) por parte de estos transportadores equivale al 10,1 % 
de su masa
[169]
. Evidentemente, la diferencia entre ambos valores (6,7 % de la masa) 
corresponde al oxígeno transferido por el sólido durante la reducción de (MnxFe1-x)3O4 
hasta MnxFe1-xO, donde nada de este oxígeno es generado vía desacoplamiento. En este 
caso, se habla de una capacidad de transporte de oxígeno para la reacción del 
combustible gas (
g
TOR ), ya que la reducción de la espinela se consigue por la oxidación 
de los gases a través de las reacciones R2.4-R2.6. 
Aún en el caso de que en estos transportadores basados en Mn-Fe no se pueda 
aprovechar su capacidad de desacoplar oxígeno gas para utilizarlos en un proceso 
CLOU con carbón (debido a la termodinámica de la reacción R1.17), la capacidad de 
transporte de oxígeno para usarlos en el proceso iG-CLC con carbón es, a priori, muy 
alta comparada con la de otros materiales de bajo coste ya probados
[128-130]
. Siempre 
habrá que comprobar que la velocidad de reacción de estos transportadores con los 
compuestos gaseosos presentes en el reactor de reducción de una unidad iG-CLC (H2, 
CO y CH4, fundamentalmente) sea lo suficientemente alta para oxidarlos a todos ellos 
completamente a CO2 y vapor de agua. 
Azimi y cols.
[175]
, observaron que según las propiedades que presentara el material se 
podía usar vía iG-CLC o vía CLOU dependiendo de si la velocidad de desacoplamiento 
de oxígeno era menor que la velocidad de reacción del sólido con los gases generados 
tras la gasificación del carbón. Los autores soportaron las diferentes mezclas sólidas de 
Mn-Fe sobre alúmina buscando aumentar la resistencia mecánica. Sin embargo, 
independientemente de la relación de los óxidos de manganeso y de hierro, la dureza en 
todos los materiales fue bajísima, en consonancia con otros transportadores basados en 
Mn-Fe preparados por spray drying
[147, 150-152]
. Además, en otro trabajo se vio que 
incluir un inerte como soporte en sólidos con x = 0,6-0,8 hacía disminuir la temperatura 
óptima para que se produjera la oxidación debido al intercambio de cationes entre la 
mezcla Mn-Fe y el soporte
[149]
. En este sentido, parece que es más recomendable una 
temperatura de calcinación más severa para conseguir partículas más duras
[146-147]
. Sin 
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embargo, esta práctica conllevó una disminución de la velocidad de desacoplamiento 
del oxígeno y de la velocidad de reacción con el CH4. 
Ante esta tesitura, se pensó en utilizar minerales con altos porcentajes de manganeso 
que contaban con pequeñas proporciones de óxidos de hierro ya que, a priori, 
atesorarían una mayor resistencia mecánica a la fractura que los materiales sintéticos. 
La mayoría de estos sólidos naturales, no mostraron capacidad continuada de desacoplar 
oxígeno con el número de ciclos
[125, 127-129, 176]
 o lo hicieron a una velocidad casi 
despreciable con respecto a los sintéticos
[151]
. Sin embargo, con ellos se vio mejorada la 
velocidad de gasificación del char en comparación con la ilmenita (transportador en el 
proceso iG-CLC) por el efecto catalítico de algunas impurezas del mineral como el 
óxido de sodio. Alternativamente, Pour y cols. prepararon un transportador por 
extrusión con una relación x = 0,33 mezclando un mineral de manganeso y Fe2O3, que 
era capaz de desacoplar oxígeno gaseoso a temperaturas entre 900 y 950 ºC
[177]
. Este 
material tuvo buena resistencia mecánica aunque mostró una velocidad de atrición alta. 
La mayoría de los trabajos publicados se enfocaron únicamente en examinar la 
reducción de (MnxFe1-x)2O3. Así, sólo se analizó la capacidad de estos materiales para 
desacoplar oxígeno gas. Pero no se ha estudiado cómo es la regeneración de      
(MnxFe1-x)2O3, lo cual es fundamental si se quieren aprovechar las cualidades CLOU en 
este tipo de transportadores. Por ello, se ha de estudiar más profundamente y en detalle 
cómo es la oxidación de (MnxFe1-x)3O4. Además, esta espinela puede ser capaz de 
transferir una considerable cantidad de oxígeno al carbón para desarrollar reacciones 
sólido-gas dentro de un proceso iG-CLC. Así, puede que la conversión del combustible 
a CO2 y vapor de agua pueda producirse a través de una gasificación in-situ, mediante la 
reacción directa del carbón con el oxígeno desacoplado o por un proceso conjunto de 
ambos. De esta manera, la posibilidad de transportar cierta cantidad de oxígeno 
desacoplado haría mejorar la eficacia de combustión del carbón dentro del proceso iG-
CLC utilizando un transportador de bajo coste basado en Fe. 
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2.2. Proceso experimental 
2.2.1. Preparación de materiales 
Para seleccionar un transportador de oxígeno óptimo se prepararon 10 materiales 
diferentes basados en mezclas de óxidos de manganeso y de hierro. Todos ellos fueron 
preparados mediante mezcla mecánica de los óxidos más peletización por compresión. 
La Tabla 2.1 muestra un resumen del proceso de preparación de todos los sólidos. 
Tabla2.1Resumen del proceso de preparación de los transportadores de oxígeno 
basados en óxidos de Mn-Fe 
Transportador de 
oxígeno
(1)
 
Mn3O4 
(%m) 
Fe2O3 
(%m) 
MnO2 
(%m) 
Grafito 
(%m) 
Caolín 
(%m) 
Condiciones de 
calcinación 
Tiempo 
(h) 
Temperatura 
(ºC) 
Mn77Fe[L4] 76 24 - - - 4 950 
Mn77Fe[M4] 76 24 - - - 4 950 
Mn77Fe[S4] 76 24 - - - 4 950 
Mn77FeK[L4] 60 20 - - 20 4 950 
Mn77Fe[L4+2] 76 24 - - - 4+2 950+1100 
Mn77Fe[L4
Mn(IV)
] - 21 79 - - 4 950 
Mn60Fe[L4] 58 42 - -  4 950 
Mn77FeC[L4] 76 24 - 5 - 4 950 
Mn77FeC[L12] 76 24 - 5 - 12 950 
Mn77FeC[L18] 76 24 - 5 - 18 950 
(1)
La nomenclatura incluye la relación molar entre los óxidos, x, el tamaño medio de la mezcla 
de óxidos y el tiempo de calcinación. Por ejemplo en Mn77Fe[L4]: 77 es la relación molar x; L 
corresponde a materiales con un tamaño medio de las partículas tras la mezcla de óxidos de       
5 m (M = 2,6 m y S = 1,9 m); 4 es el tiempo de calcinación a 950 ºC (la calcinación 
adicional de 2 h a 1100 ºC viene expresada como 4+2). En otros materiales, la K y la C se 
refieren a que incluyen caolín o grafito en la fórmula, respectivamente. 
 
Los óxidos de manganeso y de hierro utilizados como reactivos fueron Mn3O4, 
proporcionado por Strem Chemical Inc., y Fe2O3, suministrado por Panreac Prs., 
respectivamente. Además, en uno de los sólidos manufacturados, Mn77Fe[L4
Mn(IV)
], se 
utilizó como óxido de manganeso MnO2, de la empresa Sigma-Aldrich, en vez de 
Mn3O4. Se utilizaron dos relaciones atómicas, x, entre los óxidos de Mn-Fe con el fin de 
evaluar la dependencia de los materiales con este parámetro. Así, se fijó una relación de 
x = 0,77 para todos los sólidos preparados salvo para uno, Mn60Fe[L4], que se utilizó 
una x = 0,6. Además, en algunos de los materiales se integró una pequeña proporción de 
grafito, de la compañía Sigma-Aldrich, para incrementar su porosidad con el fin de 
producir partículas más reactivas. Finalmente, en uno de los transportadores de oxígeno 
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con relación x = 0,77, se añadió caolín, suministrado por la empresa SYCA S.L., para 
incrementar sus propiedades mecánicas, ya que este compuesto es un aglomerante. 
Para obtener la mezcla de los óxidos metálicos se utilizó un molino de bolas usando 
bolas de ágata. Modificando el tiempo de molienda se consiguieron tres tipos de 
partículas con diferentes tamaños medios. Así, el diámetro medio de las partículas fue 
catalogado como L (5 m), M (2,6 m) o S (1,9 m). Las mezclas con 5 y 2,6 m se 
obtuvieron tras el mezclado físico en seco de los reactivos en polvo durante 20 y 90 
minutos, respectivamente. Para obtener el tamaño de partículas S en la mezcla de óxidos 
se adaptó un método de preparación de ferritas con varias etapas desarrollado por 
Rosales y cols
[178]
. La primera etapa consistió en un mezclado físico en húmedo durante 
360 minutos en el molino de bolas. Para ello se añadió un 30 %m de agua destilada 
respecto de la masa total de la mezcla de polvo introducida en el molino. Tras este 
tiempo, se secó la mezcla plástica resultante a una temperatura de 80 ºC durante 480 
minutos. Una vez seca la mezcla, se procedió a calcinar las partículas sólidas durante    
4 h a 1050 ºC. La última etapa consistió en una molienda en seco durante 300 minutos 
en el molino de bolas. 
En todos los casos, tras finalizar la etapa de mezclado y molienda, los polvos sólidos se 
peletizaron por compresión en frío en una prensa neumática modelo HJE 5-5, que aplicó 
una presión de 16 MPa formando pellets o briquetas de 10 mm de diámetro y 15 mm de 
altura. Las briquetas se calcinaron durante diferentes tiempos (entre 2 y 18 h) a 950 ºC o 
durante 2 h a 1100 ºC. Este tratamiento de curado de los materiales se llevó a cabo por 
medio de una mufla Hobersal modelo CRN-48, programando una rampa de 15 ºC/min 
durante el calentamiento hasta la temperatura deseada. Una vez concluido el tiempo de 
estancia en la temperatura fijada, se dejó enfriar lentamente hasta temperatura ambiente. 
Finalmente, las briquetas se trituraron y se tamizaron para disponer de partículas de 
cada sólido con un diámetro de 0,1-0,3 mm. 
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2.2.2. Caracterización física de las partículas  
La caracterización física de los transportadores de oxígeno resulta una herramienta muy 
útil para la obtención de información sobre las propiedades de las partículas. Dicha 
caracterización fue aplicada tanto a los diez materiales preparados antes de someterlos a 
la caracterización química (a través de reacción) como al sólido tras someterlo a 
diferentes ciclos redox con combustibles gaseosos. De esta manera, se pudo comprobar 
cualquier cambio sufrido por el transportador de oxígeno tras la reacción con gases. Las 
técnicas de caracterización utilizadas en este capítulo fueron la resistencia mecánica a la 
fractura, la densidad real y la porosidad de las partículas, la distribución del tamaño de 
partículas, la difracción de rayos X y la microscopía electrónica de barrido (SEM). A 
continuación se describen brevemente cada una de ellas. 
La resistencia mecánica a la fractura resulta fundamental en la caracterización de 
transportadores de oxígeno para el proceso CLC, ya que las partículas de estos 
materiales están sometidas a un continuo esfuerzo mecánico dentro de los componentes 
de un sistema CLC en continuo. Además, las consecutivas reacciones que sufren los 
sólidos con los ciclos redox pueden producir estrés químico debilitando mecánicamente 
a las partículas y llegando incluso a la fractura de éstas. Así, la pérdida de dureza en el 
transportador trae consigo un aumento de la velocidad de atrición estableciendo la vida 
útil de este tipo de materiales
[100]
. Para determinar la resistencia mecánica o dureza de 
cada transportador, se aplicó sobre cada partícula la fuerza necesaria para conseguir su 
fractura parcial o total, midiendo este valor mediante un dinamómetro Shimpo modelo 
FGN-5X. Para estimar la dureza de cada material, se realizaron al menos 20 medidas en 
partículas escogidas al azar tomando como valor de resistencia mecánica la media todas 
ellas
[179]
. Johansson y cols. estimaron que 1 N debía de ser el valor mínimo de 
resistencia mecánica a la fractura para que un transportador de oxígeno fuera adecuado 
para el proceso CLC
[180]
. 
El conocimiento de la densidad real y de la porosidad en todos los materiales es 
necesario ya que permite determinar la densidad de la partícula, y con ello diseñar el 
rango de velocidades del gas más adecuado según el régimen de fluidización aplicado 
dentro del lecho
[181]
. La densidad real fue determinada mediante picnometría de helio en 
un equipo de Micromeritics modelo AccuPyc II 1340, midiendo la cantidad desplazada 
de este fluido al introducir una masa conocida del sólido en él. La porosidad de las 
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partículas o volumen de poros fue obtenido a través de porosimetría de mercurio en un 
porosímetro modelo PoreMaster 33 de Quantachrome. La técnica consiste en inundar 
con una cantidad conocida de este compuesto una muestra de sólido e ir aumentando la 
presión hidráulica, para así obtener la cantidad de mercurio que invade los poros del 
material en función de la presión aplicada, obteniendo el volumen de todos ellos con la 
ayuda de un modelo de poro. Además de para diseñar las propiedades fluidodinámicas 
del lecho, conocer la porosidad de un material es primordial en transportadores de 
oxígeno porque esta cualidad está relacionada con la resistencia mecánica del sólido
[180]
. 
La distribución del tamaño de las partículas (PSD) se utilizó para evaluar el grado de 
atrición y con ello la vida útil de las partículas del transportador seleccionado tras su 
paso por un reactor de lecho fluidizado. Así, se cuantificó la proporción de partículas 
con un diámetro inferior a 40 m en los sólidos elutriados del lecho, ya que ese valor se 
considera el límite de tamaño de una partícula para poder ser recogida por un ciclón de 
alta eficiencia
[99]
. La técnica, que está regida por la norma ISO-13320, se basa en el 
análisis de la dispersión que sufre una muestra al interactuar con luz láser respecto de un 
patrón. Las medidas se llevaron a cabo en un equipo modelo LS 13320 de Beckman 
Coulter. 
La difracción de rayos X (XRD) permite identificar cualitativamente las especies 
químicas cristalinas que integran toda la estructura del sólido. De esta manera, se 
pueden conocer las especies capaces de transportar el oxígeno para la combustión en el 
sistema CLC. La determinación de las fases cristalinas se llevó a cabo en un 
difractómetro de polvo policristalino Bruker D8 Advance Series 2 equipado con una 
fuente de rayos X con un ánodo de Cu que trabaja a 40 kV y 40 mA y con un detector 
de energía dispersiva unidireccional. Los diagramas de difracción fueron obtenidos en el 
rango 2 entre los 10º y los 80º con una medida cada 0,019º. La asignación de las fases 
cristalinas en el difractograma fue realizada a través de la base de datos del Comité 
Conjunto de Estándares de Difracción de Polvo (JCPDS), usando el software 
DIFFRAC.EVA. Además, se utilizó el software TOPAS para obtener una 
semicuantificación de las especies químicas cristalinas y del amorfo dentro del sólido. 
Por último, se recurrió a la microscopía electrónica de barrido (SEM) para analizar 
las partículas del transportador seleccionado antes y después de someterlo a reacción 
con gases para evaluar cualquier cambio en su microestructura. El equipo utilizado fue 
un microscopio electrónico Hitachi S-3400 N de presión variable de hasta 240 Pa, el 
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cual tenía acoplado un detector de Si/Li para captar la energía dispersa de los rayos X 
(EDX) modelo Röntec XFlash. Con éste, se pudieron identificar los compuestos 
químicos presentes en la muestra, la distribución de estos a lo largo de la superficie de 
cada partícula y hacer una semicuantificación atómica de cada elemento metálico. 
La Tabla 2.2 muestra las principales características obtenidas de los 10 transportadores 
de oxígeno preparados. 
Tabla2.2Principales características de los transportadores de oxígeno basados en 
óxidos de Mn-Fe  
Transportador de 
oxígeno 
Resistencia 
mecánica 
(N) 
Densidad 
real (kg/m
3
) 
Porosidad 
(%) 
Fases cristalinas
(1)
 
Mn77Fe[L4] 2,7 5000 32,9 MnFeO3, Mn2O3 
Mn77Fe[M4] 2,2 4992 31,2 MnFeO3, Mn2O3 
Mn77Fe[S4] 0,9 4893 17,3 MnFeO3, Mn2O3 
Mn77FeK[L4] 3,0 4379 29,6 MnFeO3, Mn2O3, Al2O3-SiO2 
Mn77Fe[L4+2] 2,4 5031 54,1 MnFeO3, Mn2O3 
Mn77Fe[L4
Mn(IV)
] 0,8 4843 44,9 MnFeO3, Mn2O3, (MnxFe1-x)2O3 
Mn60Fe[L4] 3,1 4982 31,9 MnFeO3, Mn2O3 
Mn77FeC[L4] 1,2 5004 41,9 MnFeO3, Mn2O3 
Mn77FeC[L12] 1,3 5006 40,0 MnFeO3, Mn2O3 
Mn77FeC[L18] 1,5 4943 38,6 MnFeO3, Mn2O3 
(1)
Fases cristalinas: MnFeO3: -bixbyíta; Mn2O3: óxido de manganeso; Al2O3: -alúmina; 
      SiO2: sílice; (MnxFe1-x)2O3: -bixbyíta (x = 0,74). 
 
Se puede observar cómo las fases cristalinas comunes a todos los transportadores de 
oxígeno fueron MnFeO3 y Mn2O3, las cuales cristalográficamente son idénticas, no 
pudiendo distinguirse entre ambas formas. Mediante el software Topas, se pudo estimar 
la relación aproximada entre ambas fases resultando tener una distribución del 45% de 
MnFeO3 frente a un 55 % de Mn2O3 en todos los materiales salvo en tres. Para el 
Mn60Fe[L4] la distribución fue de 65 % de MnFeO3 y de 35 % de Mn2O3; para el 
Mn77Fe[L4
Mn(IV)
] la relación entre MnFeO3 y Mn2O3 fue del 55% y del 35%, 
respectivamente. El resto correspondió a -bixbyíta, (MnxFe1-x)2O3, la cual está 
ordenada cristalográficamente como una espinela con defectos (no estequiométrica); y 
para el Mn77FeK[L4] se encontró un 50 % bixbyíta y un 35 % de óxido de manganeso, 
siendo el resto fases de silicato de aluminio (mullita) y de óxido de silicio (cristobalita). 
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2.2.3. Experimentación en un analizador termogravimétrico (TGA) 
Un analizador termogravimétrico (TGA) permite medir la variación de masa de una 
muestra significativa de transportador de oxígeno con el tiempo cuando este se reduce o 
se oxida en presencia de un gas. El análisis termogravimétrico puede realizarse en 
condiciones isotermas o con variación de temperatura. Con el TGA se obtuvo la 
capacidad de transporte de oxígeno de cada uno de los transportadores de oxígeno 
desarrollados durante todo el trabajo. Además, mediante su uso, también se determinó la 
reactividad de los materiales durante la descomposición vía desacoplamiento de oxígeno 
usando N2, la reactividad durante el periodo de reducción con diferentes gases 
reductores (H2, CH4 y CO) y la reactividad en la etapa de oxidación con diferentes 
concentraciones de oxígeno (5-21 %v). 
El TGA está formado por una termobalanza modelo MQ2-M5 de CI Electronics, un 
sistema de alimentación de gases y un sistema de adquisición de datos. La termobalanza 
consiste en una microbalanza situada en la cabeza de un reactor de cuarzo situado 
dentro de un horno eléctrico con un sistema de medición y control de la temperatura. La 
Figura 2.2 muestra un esquema del TGA. 
 
Figura2.2Esquema del analizador termogravimétrico[92]. 
 
El reactor está formado por dos tubos concéntricos de cuarzo de 24 mm y 10 mm de 
diámetro interno, respectivamente, situados dentro del horno eléctrico. Dentro del tubo 
interior se dispone suspendida una cestilla colgada mediante unas varillas de cuarzo 
desde uno de los brazos de la cabeza de la balanza. En el otro brazo se colocaron unos 
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contrapesos para equilibrar la microbalanza. La cestilla tiene unas dimensiones de 14 
mm de diámetro y 8 mm de alto, y está hecha de malla de platino para reducir la 
resistencia a la transferencia de masa alrededor de la muestra de material que se 
encuentre depositada en la cestilla. En todo momento, se registraron los valores de masa 
y temperatura archivándose en un ordenador, pudiéndose escoger el intervalo de tiempo 
entre cada medida. El sistema de alimentación de gases lo forman diferentes medidores-
controladores de flujo másico dispuestos en tres grupos, de acuerdo a su uso en la etapa 
de reducción, de purga o de oxidación, y una serie de válvulas de apertura electrónica, 
según la necesidad de cada experimento. Los gases utilizados durante la reducción 
pueden pasar o no a través de un borboteador lleno con agua. El flujo de gases entra al 
reactor por la parte superior del tubo externo, desciende por el espacio entre los tubos 
hasta la cestilla donde interacciona con el transportador allí depositado, para finalmente 
ascender por el tubo interno abandonando la instalación por la parte superior. Se ha de 
tener especial cuidado con el gas que sale del reactor, ya que puede interaccionar con la 
electrónica de la balanza, lo cual podría falsear la medida de la masa y corroer diversas 
partes. Por ello, siempre se hizo pasar un caudal continuo de 9 NL/h de N2 por la cabeza 
de la balanza para arrastrar los gases que allí llegaban. 
 
2.2.3.1. Procedimiento experimental en el TGA 
Para cada ensayo se colocó en la cestilla una muestra de 50 mg aproximadamente de 
partículas del material a estudiar. Se eligió esta cantidad porque es lo suficientemente 
grande para que la microbalanza pueda detectar la variación de masa ocurrida por las 
reacciones que se lleven a cabo entre el transportador y los gases, ya que tiene una 
sensibilidad significativa de 0,05 mg. Se dispusieron las partículas encima de una cama 
de lana de cuarzo dentro de la cestilla para evitar el contacto de las partículas entre sí y 
para reducir al mínimo la resistencia del gas a la difusión interpartícular
[96]
. Todos los 
ensayos fueron realizados en atmósfera isoterma alimentando siempre un flujo de gases 
de 25 NL/h, independientemente de la etapa llevada a cabo. 
Al inicio de cada experimento, primero se calentó el reactor en aire hasta la temperatura 
seleccionada. Una vez que se alcanzó dicha temperatura, se esperó a que la masa de la 
muestra se estabilizase, y por último se desarrollaron diferentes ciclos redox. Siempre se 
introdujo una etapa de purga con N2 durante 2 minutos antes y después de cada periodo 
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de reducción-oxidación para evitar el contacto entre los diferentes gases. Así un ciclo 
estándar, tras el calentamiento en aire, estaría formado por una etapa de purga con N2 
seguida de la etapa de reducción, luego de nuevo otra purga con N2 y finalmente la 
etapa de oxidación. Los gases reductores utilizados fueron H2, CO y CH4, pero en 
algunos casos se utilizó vapor de agua y CO2 conjuntamente con ellos; véase Figura 2.2. 
Este tipo de ensayos estuvieron destinados a obtener la reactividad del transportador de 
oxígeno con los diferentes gases, tanto en la reducción como en la oxidación, así como 
durante la etapa de desacoplamiento del oxígeno gas. También, se pudo observar cómo 
varió la capacidad total de transferencia de oxígeno del transportador con el número de 
ciclos. 
El vapor de agua se utilizó tanto con el H2 como con el CH4 por dos motivos diferentes. 
Por un lado, se añadió vapor de agua conjuntamente con el CH4 para evitar la 
deposición de carbono durante el experimento (véase reacción R2.7). Por otro lado, al 
añadir vapor de agua al H2 se evitó una reducción no deseada de MnxFe1-xO a hierro 
metálico. Para ambos gases, la forma de introducir el vapor de agua en la mezcla 
reductora fue haciendo pasar los gases por un borboteador con agua destilada que se 
encontraba caliente (72 ºC); véase Figura 2.2. Así, el H2 o el CH4 al atravesar el 
borboteador se saturaron con la cantidad de agua correspondiente a la presión de vapor a 
la temperatura previamente fijada. Para evitar que el agua condense antes de llegar al 
reactor, se calorifugaron todas las tuberías desde el borboteador hasta el reactor. El CO2 
siempre fue alimentado junto con el CO, ya que, por un lado, ello evitó la deposición de 
carbono mediante la reacción R2.8 o de Boudouard, y por otro, su uso en cantidad 
suficiente respecto del CO aseguró la reducción sólo hasta MnxFe1-xO. 
 C(s)  +  H2O (g)   →   H2 (g)  +  CO (g) (R2.7) 
 C (s)  +  CO2 (g)      2 CO (g) (R2.8) 
 
La Tabla 2.3 muestra un resumen de los tipos de ensayos desarrollados en el TGA en 
condiciones isotermas, en el que se incluyen las concentraciones de los gases durante la 
reducción y oxidación, las temperaturas de experimentación y la finalidad del ensayo. 
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Tabla2.3Ensayos realizados en el TGA en condiciones isotermas durante el desarrollo 
y selección de un transportador de oxígeno de bajo coste basado en óxidos de Mn-Fe. 
 Reducción / Desacoplamiento de O2 Oxidación 
Nº 
Ciclos 
H2 
(%v) 
CO 
(%v) 
CH4 
(%v) 
H2O 
(%v) 
CO2 
(%v) 
N2 
(%v) 
T (ºC) 
O2 
(%v) 
T (ºC) 
Ensayos para evaluar la capacidad de desacoplamiento de O2 gaseoso 
3 - - - - - 100 
850-
920 
5-21 
800-
920 
Ensayos de reactividad con combustibles gaseosos 
3-100 5 - - 40 - 55 950 5-21 
900-
950 
4 15 - - -  85 950 21 950 
4 - 15 - - 20 65 950 21 950 
4 - - 15 20 - 65 950 21 950 
 
2.2.3.2. Tratamiento de datos en el TGA 
Los datos recogidos tras un ensayo en el TGA muestran la variación de masa del 
transportador de oxígeno como consecuencia de la interacción de un determinado gas 
(reductor u oxidante) en función del tiempo. La masa de un transportador disminuye 
porque pierde oxígeno al reaccionar con los gases en el periodo de reducción, y 
contrariamente, aumenta por aceptar oxígeno durante la oxidación. La diferencia 
máxima de masa en el transportador entre ambos periodos es lo que define su capacidad 
de transporte de oxígeno para un sistema i ( TOR
i ). Esta variable puede definirse como la 
fracción másica de las partículas de material que se usa durante la transferencia de 
oxígeno entre los estados oxidado y reducido del transportador de oxígeno, y puede ser 
calculada mediante la ecuación E2.1: 
 o r
TO
bix
m m
R =
m
i ii  (E2.1) 
donde m
i
o and m
i
r representan las masas del transportador en estado oxidado y reducido, 
respectivamente. mbix se refiere a la masa inicial del material introducida en el TGA. 
Considerando los diferentes estados de oxidación de los materiales basados en óxidos 
mixtos de Mn-Fe puede haber distintas capacidades de transporte de oxígeno. 
Así, se define la capacidad de transporte de oxígeno para la reacción de 
desacoplamiento del oxígeno gas (
do
TOR ) entre (MnxFe1-x)2O3 y (MnxFe1-x)3O4 (reacción 
R1.17). También la capacidad de transporte de oxígeno para la reacción del combustible 
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gas (
g
TOR ) correspondiente a la reducción de (MnxFe1-x)3O4 hasta MnxFe1-xO (reacciones 
R2.4-R2.6). La suma de ambas capacidades de transporte de oxígeno se considera la 
capacidad de transporte de oxígeno total (
t
TOR ), la cual vendría dada por las reacciones 
R2.1-R2.3. 
Otra respuesta observada durante el ensayo en el TGA es el progreso de la reacción del 
transportador con los diferentes gases durante los sucesivos ciclos redox. El desarrollo 
de este progreso se evalúa por medio de la conversión del transportador, diferenciando 
entre la etapa de reducción ( rX
i ) y la de oxidación ( oX
i ). Ambas se calculan con las 
variaciones de masa recogidas del experimento en el TGA: 
 o o
r
o r TO bix
m m m m
X = =
m m R m
 
 
i i
i
i i i
 (E2.2) 
 r
o r
TO bix
m m
X =1 X =
R m



i
i i
i
 (E2.3) 
donde m es la masa de la muestra en cada instante de tiempo. Al igual que para la TOR
i , 
la conversión del sólido puede ser definida dependiendo de la reacción que sufra el 
material. Así, se define la conversión con desacoplamiento de oxígeno mediante la 
reacción R1.17 para j (j = reducción u oxidación) como doX j . Igualmente la conversión 
del sólido mediante reacción con gases (reacciones R2.4-R2.6) es definida como gX j . 
Por otro lado, se puede hablar de la variación de pérdida de masa normalizada o 
conversión másica (), la cual representa la fracción másica de la masa de la muestra en 
cada instante respecto de la masa de las partículas de transportador totalmente oxidadas. 
La  se puede calcular tanto para el periodo de reducción como para la etapa oxidante 
con la ecuación E2.4: 
 
o
m
ω=
m
 (E2.4) 
Además de la capacidad de transporte de oxígeno, con los experimentos realizados en el 
TGA se puede obtener la reactividad que cada transportador de oxígeno frente a 
diferentes gases, ya sea durante el desacoplamiento de oxígeno, durante la reducción o 
en la oxidación. Dicha reactividad fue evaluada mediante el cálculo del Índice de 
velocidad normalizado
[182]
 y calculado a través de la ecuación E2.5: 
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TO
norm
dX
Índicedevelocidad (%/min)=60 100 R
dt
 
    
 
i
ji  (E2.5) 
donde 
norm
dX
dt
i
j
 
  
 
representa la velocidad normalizada de conversión del transportador. 
Dicha velocidad normalizada puede calcularse mediante la velocidad de conversión del 
material observada en el ensayo en TGA considerando que el orden de reacción es 1 
(ecuación E2.6): 
 ref
TGAnorm exp
dX dXP
=
dt P dt
   
      
   
i i
j j  (E2.6) 
donde PTGA representa la presión parcial del combustible gaseoso usado durante el 
periodo de reducción, y donde Pref expresa la presión parcial de referencia. La Pref 
representa la presión media en el reactor suponiendo un reactor de flujo pistón con 
orden 1, sin expansión y con una conversión para el H2 y el CO del 99,9 %. Durante el 
periodo de reducción con H2, CO y CH4, la Pref fue fijada en 0,15 atm, mientras que 
durante la etapa oxidante con aire dicha Pref fue de 0,10 atm
[182]
. Estos valores se 
establecieron como valores de referencia para comparar los índices de velocidad 
normalizada entre distintos transportadores de oxígeno. 
 
2.2.4. Experimentación en lecho fluidizado discontinuo (FB) 
La experimentación en un lecho fluidizado discontinuo (FB) permite evaluar el 
comportamiento de un transportador simulando las condiciones existentes en un sistema 
CLC en continuo. Con estos ensayos se observó la reactividad del transportador de 
oxígeno con diferentes combustibles gaseosos como H2, CH4 y CO, a través de la 
distribución de los productos en la corriente de salida del reactor. También, se 
realizaron experimentos para evaluar tanto la capacidad de desacoplar oxígeno en 
función de la temperatura en atmósfera inerte usando N2, como la velocidad de 
regeneración del transportador reducido con la temperatura y la concentración de 
oxígeno (5-21 %v) durante la etapa de oxidación. Además, a lo largo de todo el tiempo 
de experimentación en el FB se investigó el comportamiento de las partículas del sólido, 
comprobando su tendencia a la aglomeración y calculando la velocidad de atrición para 
estimar el tiempo de vida útil del material. 
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La Figura 2.3 muestra un esquema de la instalación con el lecho fluidizado. El sistema 
está compuesto por un reactor, un sistema de alimentación de gases, dos filtros para 
recoger las partículas elutriadas del lecho
[102]
 y un sistema de analizadores de gases para 
determinar la composición de la corriente gaseosa de salida. 
 
Figura2.3Esquema de la instalación para los ensayos en lecho fluidizado discontinuo. 
 
El reactor de lecho fluidizado tiene un diámetro interno de 54 mm y una altura total de 
500 mm, con una zona de precalentamiento de 300 mm situada debajo de la placa 
distribuidora de gases. El reactor está ubicado dentro de un horno eléctrico que dispone 
de un controlador de temperatura para regular y adecuar esta variable en cada ensayo. 
La temperatura dentro del lecho de transportador es cuantificada y controlada mediante 
un termopar dispuesto 20 mm sobre la paca distribuidora. La diferencia de presión 
causada por el lecho se midió mediante un manómetro para obtener una rápida y fácil 
observación del comportamiento fluidodinámico de las partículas. Una de las ramas del 
manómetro se conectó a la tubería de entrada de los gases al reactor (bajo la placa 
distribuidora), y la otra rama a la tubería de salida de los gases en la cabeza del reactor. 
El sistema de alimentación de gases lo forman diferentes medidores-controladores de 
flujo másico dispuestos en tres grupos, de acuerdo a su uso en la etapa de reducción, de 
purga o de oxidación. Además, se alimentó vapor de agua al reactor en todos los 
ensayos en los que se introdujeron H2 y CH4 en la etapa de reducción (por el mismo 
motivo que el descrito en el TGA). El flujo de vapor de agua se obtuvo mediante una 
bomba peristáltica que bombeó agua a un evaporador; véase Figura 2.3. 
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Los dos filtros se situaron en la tubería de salida de los gases del reactor y se 
mantuvieron en todo momento calientes (a través de una resistencia eléctrica) para 
evitar que condensara agua en ellos. Con ellos se recogieron todas las partículas de 
material elutriado del lecho del reactor. Los gases a la salida del reactor se enviaron a un 
sistema de analizadores en línea para determinar la composición de cada gas en la 
corriente de salida del reactor. Durante la etapa de reducción, primero se determinó la 
cantidad de agua mediante un analizador de infrarrojo por Transformada de Fourier 
(FTIR-Gasmet Cx-4000). Después, se condensó el agua para poder medir la 
concentración de los demás gases en base seca. Así, se midieron las concentraciones de 
CO2, CO y CH4 en un analizador de infrarrojo no dispersivo (NDIR-Siemens Ultramat 
23), y la de H2 en un analizador de conductividad térmica (Maihak S710/THERMOR). 
En la etapa de oxidación, la concentración de O2 se midió usando un analizador 
paramagnético (Siemens 23/Oxymat 6). La operación en discontinuo en un reactor de 
lecho fluidizado lleva implícita una dispersión del flujo de gas a la salida del reactor y 
cierto tiempo de retardo de las medidas en los analizadores. Por ello, se corrigió la 
medida de la concentración de cada gas con el tiempo recogida de los analizadores por 
deconvolución
[183]
, para así obtener la concentración real de cada gas en la salida del 
reactor. 
 
2.2.4.1. Procedimiento experimental en el FB 
Inicialmente, se introdujeron 350 g de partículas de transportador dentro del reactor de 
lecho fluidizado. Una vez el material cargado, se alimentó aire como agente fluidizante 
al lecho, y se inició el calentamiento del mismo hasta la temperatura deseada, a la que se 
realizaron diferentes ciclos redox. Siempre se introdujo una etapa de purga con N2 
durante 2 minutos antes y después de cada periodo de reducción-oxidación para evitar el 
contacto entre los diferentes gases. En estos ensayos se realizaron 3 ciclos redox para 
cada condición. 
Primero se llevaron a cabo experimentos para evaluar la capacidad de desacoplamiento 
de oxígeno del transportador. Para ello, se introdujo un flujo de 300 NL/h alternando N2 
en la etapa de descomposición y aire o aire diluido (5-10 %v de O2) durante la 
oxidación, a tres temperaturas diferentes (800, 850 y 900 ºC). Después, se redujo el 
transportador de oxígeno usando como gases reductores H2, CO y CH4 a 950 ºC. Se 
introdujo al reactor el flujo necesario de estos tres gases para que todos los combustibles 
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tuvieran el mismo consumo de oxígeno. Así, se estableció una velocidad superficial del 
gas de 0,3 m/s cuando se introdujo una corriente con un 50 %v de H2 o un 50 %v de CO, 
mientras que se fijó una velocidad del gas en el reactor de 0,15 m/s cuando se alimentó 
una corriente con una concentración del 25 %v de CH4. Por el mismo motivo que en el 
TGA, se introdujo conjuntamente con el H2, el CO y el CH4 un 20 %v de H2O, un 20 %v 
de CO2 o un 10 %v de H2O, respectivamente, completando el flujo de gas alimentado 
con N2. El tiempo de la etapa de reducción estuvo limitado hasta alcanzar una 
conversión máxima del transportador del 50 %, lo cual derivó en un intervalo de entre 3 
y 7 minutos dependiendo del combustible utilizado. La oxidación del transportador fue 
obtenida alimentando una concentración del 5 o del 10 %v de oxígeno, obtenido a partir 
de la dilución de aire con N2. La velocidad del gas fue la misma que la de la etapa de 
reducción. 
 
2.2.4.2. Tratamiento de datos en el FB 
Los datos brutos tras cada ensayo en el FB correspondieron a la distribución de las 
concentraciones de los gases presentes en la corriente de salida del reactor de lecho 
fluidizado a lo largo del tiempo. Tras la deconvolución de las concentraciones 
observadas en los analizadores para cada gas
[183]
, se obtuvieron las curvas de la 
concentración real de cada gas con el tiempo. Con ellas y a través de un balance de 
oxígeno se pudo calcular la velocidad de transferencia de oxígeno del trasportador al 
combustible gaseoso en función del tiempo en la reducción, O, r rr (t ) , (ecuación E2.7): 
 
2 2 2 2O, r r CO CO H O out out CO CO H O in in
r (t )=(γ +2γ +γ ) F (γ +2γ +γ ) F    (E2.7) 
donde i representa la fracción molar del gas i (i = CO, CO2 o H2O), y Fin y Fout el flujo 
molar del gas a la entrada y a la salida del reactor, respectivamente. De manera similar, 
y a través de la ecuación E2.8, se calculó la velocidad de transferencia del oxígeno al 
transportador durante la etapa de oxidación, O, o or (t ) . 
 
2 2O, o o O out out O in in
r (t )= 2(γ ) F 2(γ ) F       (E2.8) 
También se calculó la conversión del transportador de oxígeno con el tiempo dentro del 
FB, gO, X j , tanto en la reducción como durante la oxidación (ecuaciones E2.9 y E2.10, 
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respectivamente), integrando la O, r (t)i desde el inicio de cada etapa del ciclo redox         
(t = 0, rt  en la reducción y 0, ot  en la oxidación) hasta el tiempo t. 
 
0,r
0,r
t t
g
O, r r O
t
O, TO
1
X (t )=1 r (t) dt
n

    (E2.9) 
 
0,o
0,o
t t
g f
O, o o TO O
t
O,TO
1
X (t )=X r (t) dt
n

    (E2.10) 
El término O, TOn  representa los moles de oxígeno disponibles en el sólido dentro del 
lecho del reactor fluidizado, el cual se calculó a través de le ecuación E2.11: 
 
g
TO TO
O, TO
O
m R
n =
M

 (E2.11) 
donde 
TOm  es la masa del transportador de oxígeno dispuesta dentro del reactor, y OM  
la masa atómica del oxígeno. 
 
2.3. Evaluación experimental de los materiales preparados 
2.3.1. Proceso de selección 
Tras la preparación de los 10 transportadores de oxígeno basados en óxidos mixtos de 
Mn-Fe, se seleccionó el material más adecuado en base a su resistencia mecánica, su 
capacidad de transporte de oxígeno y su índice de velocidad normalizado. Las distintas 
capacidades de transporte de oxígeno y los índices de velocidad normalizados para cada 
sólido fueron obtenidos después de experimentos realizados en el TGA. 
 
2.3.1.1. Evaluación de la capacidad para desacoplar oxígeno  
Se midió la capacidad de transporte de oxígeno vía desacoplamiento tras 3 ciclos N2-
aire a 870 ºC. La Figura 2.4 muestra la pérdida de masa normalizada () durante la 
tercera descomposición de (MnxFe1-x)2O3 para cada material preparado. Para todos los 
transportadores, la pérdida de masa debida al oxígeno desacoplado durante la reducción 
de (MnxFe1-x)2O3 fue siempre menor que el valor máximo teórico de 3,4 %m. Así, los 
porcentajes másicos de (MnxFe1-x)3O4 generados estuvieron entre el 62 y el 94 %m. La 
parte final de la reacción mostró un importante descenso en la velocidad de reacción, 
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probablemente debido a cambios de control en la difusión de oxígeno en la red 
cristalina. 
 
Figura2.4Variación de pérdida de masa normalizada () durante la descomposición de 
(MnxFe1-x)2O3 en N2 tras 3 ciclos redox realizados en el TGA a 870 ºC de los 10 
transportadores de oxígeno preparados (oxidaciones realizadas con aire). 
 
Todos los materiales preparados estuvieron constituidos únicamente por fases bixbyíta 
(MnFeO3 y Mn2O3), salvo en el casos de Mn77Fe[L4
Mn(IV)
] y Mn77FeK[L4] donde se 
observaron otras fases; véase Tabla 2.2. Por ello, en estos dos sólidos la conversión de 
(MnxFe1-x)2O3 a (MnxFe1-x)3O4 fue de tan sólo el 62 y el 68 %m, respectivamente. Para 
corroborarlo, se recurrió a la difracción de rayos X en muestras después de ser 
sometidas a ciclos de descomposición-regeneración en el TGA. Así, partículas de 
Mn77Fe[L4] fueron examinadas por XRD tras haber sido sometidas a 3 ciclos y medio, 
y 4 ciclos de N2/Aire a 850 ºC, respectivamente. Se eligió una temperatura de 850 ºC 
para asegurar la oxidación completa de la (Mn0,77Fe0,23)3O4, de acuerdo a lo apuntado 
por Azimi y cols.
[184]
. La muestra oxidada (tras 4 ciclos) estuvo formada exclusivamente 
por fases bixbyíta (MnFeO3 y Mn2O3), con lo que el sólido fue capaz de oxidarse 
completamente al utilizar una temperatura baja
[147, 184]
. En el difractograma de la 
muestra reducida (3,5 ciclos en N2/aire), se observó que las fases predominantes fueron 
la  espinela (cúbica) y la  espinela (tetragonal), aunque apareció un 6 % de MnFeO3. 
Ello indica, primero, que (MnxFe1-x)2O3 no fue capaz de reducirse por completo a 
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(MnxFe1-x)3O4, y segundo, que al tener el sólido una relación x entre los óxidos de 0,77 
apareció la fase  espinela; véase Figura 2.1. Esto supone que la 
do
TOR  máxima para 
sólidos con mayor cantidad de manganeso es ligeramente inferior al valor de 3,4 %m 
aportado por Lambert y cols.
[169]
. 
Con estos experimentos, se obtuvieron las capacidades de transporte de oxígeno vía 
desacoplamiento ( do
TOR ) para todos los materiales preparados. Además se calcularon los 
índices de velocidad durante la descomposición (N2) y en la oxidación (O2) vía CLOU; 
véase Tabla 2.4. 
 
2.3.1.2. Evaluación de la reacción con gases  
Se calcularon las capacidades de transporte de oxígeno y los índices de velocidad 
normalizados para cada sólido mediante 4 ciclos redox realizados a 950 ºC vía CLC. 
Estos ciclos consistieron en una etapa de reducción en 5 %v H2 + 40 %v H2O (con N2 
hasta completar el 100 %v del flujo alimentado) y un periodo de oxidación en aire. 
Siempre antes de cada etapa se introdujo una purga de 2 minutos de N2. Como ejemplo 
de uno de los 10 materiales, la Figura 2.5 muestra la evolución de la pérdida de masa 
normalizada () de Mn77Fe[L4]. 
 
Figura2.5Pérdida de la masa normalizada () de Mn77Fe[L4] a 950 ºC durante 4 
ciclos en TGA. Purga: 100 %v N2; Reducción: 5 %v H2 + 40 %v H2O; Oxidación: aire 
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Durante la purga realizada antes de la primera reducción, se registró una pérdida de 
masa normalizada en el transportador de 0,028. Este valor correspondió al oxígeno 
liberado por desacoplamiento durante la reducción de (MnxFe1-x)2O3 a (MnxFe1-x)3O4 
siguiendo la reacción R1.17. Esta cantidad de oxígeno desacoplado fue algo inferior a la 
observada en los tests previos en N2-Aire (véase Figura 2.4), probablemente por el corto 
periodo de reacción considerado. Aun así, se redujo entorno al 83 % de (MnxFe1-x)2O3   
(
do
TO,teóricoR  = 0,034) en 2 min. Posteriormente, al alimentar el H2 al reactor del TGA, 
tuvo lugar la reducción de (MnxFe1-x)3O4 hasta MnxFe1-xO, de acuerdo a la reacción 
R2.4. Durante este periodo, se observó una pérdida de un 6,6 % de la masa del sólido. 
Así, la capacidad total de transferencia de oxígeno de este sólido desde (MnxFe1-x)2O3 
fue de 
t
TOR  = 0,096. Si se considera que la capacidad total de transporte de oxígeno 
entre (MnxFe1-x)2O3 y MnxFe1-xO es del 0,101, la conversión total (
t
TOX ) del material 
Mn77Fe[L4] fue del 95 %. Durante la etapa de oxidación del primer ciclo, se observó 
como MnxFe1-xO se regeneró rápidamente en aire aunque sólo hasta (MnxFe1-x)3O4 
siguiendo la reacción R2.9, no pudiendo obtenerse nunca (MnxFe1-x)2O3. 
 6 Mn0,77Fe0,23O   +  O2   →   2 (Mn0,77Fe0,23)3O4 (R2.9) 
Durante esta primera oxidación, al igual que en los siguientes ciclos, la variación de 
masa en el material (por la ganancia o pérdida de oxígeno) fue similar registrando un 
g
TOR  = 0,066. Esto sugiere que con la reducción en H2 y la oxidación en aire a 950 ºC se 
consigue el tránsito casi completo entre (MnxFe1-x)3O4 y MnxFe1-xO, respectivamente     
(
g
TO,teóricoR  = 0,067). Estos resultados son similares a los obtenidos por Lambert y cols. 
con ciclos de CH4-aire a 900 ºC
[169]
. Ellos postularon que los transportadores basados en 
Mn-Fe con relaciones x > 0,5 no eran útiles para el proceso CLOU al no ser capaces de 
desacoplar oxígeno gaseoso, pero podían ser válidos para el proceso iG-CLC al reducir-
oxidar rápidamente (MnxFe1-x)3O4. No obstante, esta conclusión podrá cambiar con la 
temperatura de reacción, lo cual se analizará más adelante. 
Al igual que para Mn77Fe[L4], el resto de los sólidos tuvieron un comportamiento muy 
similar al observado en la Figura 2.5 durante los ciclos redox de H2/aire a 950 ºC en el 
TGA. Con estos ensayos, se obtuvieron las capacidades de transporte de oxígeno con el 
combustible gaseoso ( gTOR ) durante el ciclo 4. También, con ese ciclo, se calcularon los 
índices de velocidad normalizados de cada material con el H2 y el O2 vía CLC. 
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2.3.1.3. Selección de un material  
La capacidad total de transporte de oxígeno ( t
TOR ) fue calculada como la suma de 
do
TOR  
y de g
TOR . La Tabla 2.4 muestra los valores de las distintas capacidades de transporte de 
oxígeno y los índices de velocidad normalizados, además de los valores de resistencia 
mecánica a la fractura, de todos los transportadores. 
Tabla2.4Resistencia mecánica, capacidad de transporte de oxígeno e índice de 
velocidad de los transportadores de oxígeno basados en óxidos de Mn-Fe preparados. 
Transportador de 
oxígeno 
Resistencia 
mecánica (N) 
Capacidad de 
transporte 
de oxígeno (-) 
Índice de velocidad 
normalizado (%/min) 
do
TOR  
g
TOR  
t
TOR  
CLOU CLC 
N2 O2 H2 O2 
Mn77Fe[L4] 2,7 0,030 0,066 0,096 0,30 1,1 12,2 8,4 
Mn77Fe[M4] 2,2 0,031 0,066 0,097 0,28 0,4 12,4 8,0 
Mn77Fe[S4] 0,9 0,021 0,064 0,085 0,17 0,1 3,5 7,1 
Mn77FeK[L4] 3,0 0,023 0,049 0,072 0,46 1,5 15,8 8,3 
Mn77Fe[L4+2] 2,4 0,026 0,066 0,092 0,14 0,3 16,3 8,1 
Mn77Fe[L4
Mn(IV)
] 0,8 0,021 0,064 0,085 0,20 0,1 12,4 8,5 
Mn60Fe[L4] 3,1 0,030 0,063 0,093 0,15 0,6 16,1 7,8 
Mn77FeC[L4] 1,2 0,032 0,066 0,098 0,24 1,1 16,7 8,5 
Mn77FeC[L12] 1,3 0,030 0,066 0,096 0,35 1,3 17,6 9,2 
Mn77FeC[L18] 1,5 0,029 0,066 0,095 0,31 1,2 16,3 8,4 
 
A la hora de elegir un material de entre los 10 manufacturados, primero se analizó si 
tuvo algún efecto el método de preparación de la mezcla de óxidos. Para ello, se 
compararon los resultados observados con Mn77Fe[L4], Mn77Fe[M4] y Mn77Fe[S4]. 
El método de preparación en la mezcla de óxidos sí que tuvo influencia sobre la 
resistencia mecánica de estos transportadores. Conforme se aumentó el tiempo de 
molienda las partículas de la mezcla en polvo tuvieron un diámetro menor, y la dureza 
decreció. Las capacidades de transporte de oxígeno y los índices de velocidad fueron 
similares salvo para Mn77Fe[S4], que mostró índices de velocidad con el N2 y con el H2 
bajos. Sin embargo, la diferencia de diámetros entre las partículas de polvo tras la 
molienda utilizadas en Mn77Fe[M4] y Mn77Fe[S4] fue muy pequeño (2,4 m frente a 
1,9 m, respectivamente). Así que la causa del descenso de la reactividad frente al N2 y 
al H2 podría no deberse al diámetro inicial de las partículas de polvo en Mn77Fe[S4]. 
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Se podría pensar que un mínimo cambio del tamaño medio de las partículas pudo 
afectar a la distribución de cationes y al estado de oxidación de estos en los huecos de la 
red cristalina durante la interacción que los óxidos sufren en la calcinación
[185]
. Sin 
embargo, los diferentes diámetros de las partículas de la mezcla de polvo utilizados no 
tuvieron ningún efecto, ya que estos tres transportadores estuvieron formados 
únicamente por (MnxFe1-x)2O3. Por tanto, se confirma que el comportamiento tan 
diferente de Mn77Fe[S4] en los ensayos en TGA no se debió al menor diámetro de las 
partículas de polvo tras la molienda. 
La causa se considera debida al método de preparación en sí, ya que Mn77Fe[S4] se 
sometió a dos procesos de calcinación. Durante la calcinación a alta temperatura en 
atmósfera oxidante, todos los cationes divalentes procedentes del Mn3O4 son oxidados 
obteniéndose solamente cationes Mn
3+[186]
. Conjuntamente, la interacción del Fe2O3 con 
el óxido de manganeso forma (MnxFe1-x)2O3
[187]
. Dependiendo de la temperatura de 
calcinación, (MnxFe1-x)2O3 puede reducirse a (MnxFe1-x)3O4
[188-190]
, aunque se vuelve a 
oxidar a (MnxFe1-x)2O3 durante al enfriamiento lento en aire
[170, 191]
. De esta manera, 
(MnxFe1-x)2O3 se forma en los transportadores tras la primera etapa de calcinación. Así, 
antes de llevar a cabo la segunda molienda en Mn77Fe[S4], las partículas de polvo ya 
estaban formadas por (MnxFe1-x)2O3. Posteriormente, la segunda molienda y la segunda 
calcinación debieron de afectar a la reactividad de las partículas frente al N2 y al H2, y 
así como a sus propiedades mecánicas. 
Al comparar Mn77Fe[L4] y Mn77Fe[M4], la disminución del diámetro de las partículas 
de Mn-Fe tuvo un efecto negativo sobre las propiedades mecánicas del material, por lo 
que los demás transportadores se conformaron con un tamaño de la mezcla de sólidos 
inicial de 5 m. 
Para incrementar la dureza del transportador se añadió a la mezcla de óxidos un material 
inerte para que actuara como soporte tradicional
[64]
. Azimi y cols., al utilizar como 
soportes MgAl2O4, CeO2 o ZrO2 para materiales basados en Mn-Fe, no observaron 
ninguna mejora de las propiedades mecánicas de los sólidos conformados
[152]
. Por ello, 
se decidió usar caolín (Al2Si2O5(OH)4) como inerte, ya que durante la calcinación este 
material sufre transformaciones estructurales que mejoran las propiedades mecánicas y 
de resistencia térmica del sólido, tal y como comprobaron Adánez y cols. en 
transportadores de Cu para CLOU con gases
[185]
. La incorporación de un 20 %m de 
caolín hizo que Mn77FeK[L4] mostrara una resistencia mecánica más alta que la del 
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material de referencia, Mn77Fe[L4]. Además, la velocidad de reacción vía CLC con el 
H2 y vía CLOU tanto con el N2 y el O2 aumentaron considerablemente respecto de la 
obtenida con Mn77Fe[L4]. Sin embargo, tanto la 
do
TOR como la 
g
TOR  disminuyeron un 30 
% cada una debido a la menor cantidad de fase activa presente en el transportador que 
era capaz de transportar oxígeno. 
Seguidamente, se analizó la influencia de la temperatura de calcinación sobre los 
transportadores, ya que en trabajos anteriores se advirtió que esta variable tenía una 
relevancia alta
[146-147]
. Así, se llevó a cabo una segunda calcinación durante 2 h a una 
temperatura de 1100 ºC. Sorprendentemente, la dureza de Mn77Fe[L4+2] fue 
ligeramente menor que la de Mn77Fe[L4]. Ello pudo ser debido al aumento de la 
porosidad tras la segunda calcinación en el material (véase Tabla 2.2). Normalmente, 
cuando un transportador de oxígeno es sometido a condiciones de calcinación más 
severas su porosidad se reduce. En este caso, el incremento de la porosidad en 
Mn77Fe[L4+2] podía deberse a los cambios sufridos por la calcinación a 1100 ºC. Las 
partículas de Mn77Fe[L4] antes de la segunda calcinación estaban formadas por 
(MnxFe1-x)2O3. A 1100 ºC se produjo la reducción de parte de los cationes Mn
3+
 
formándose (MnxFe1-x)3O4
[188-190]
; véase Figura 2.1. Finalmente, la muestra se oxidó a 
(MnxFe1-x)2O3 durante el enfriamiento lento en aire
[170, 190]
. Por ello, la formación-
descomposición de (MnxFe1-x)3O4 (y el tránsito de aniones O
2-
) pudo afectar a las 
propiedades del sólido. Este material mostró una pequeña disminución de su capacidad 
total de transporte de oxígeno, debido a la menor cantidad de oxígeno gas desacoplado. 
La velocidad de desacoplamiento-regeneración fue significativamente más lenta que la 
del sólido calcinado 4 h a 950 ºC, seguramente debido a la segunda calcinación. Aunque 
la 
g
TOR fue la misma, el índice de velocidad con el H2 fue muy superior al observado con 
Mn77Fe[L4]. Puede que el haberse formado (MnxFe1-x)3O4 antes de la reacción en TGA 
hiciera aumentar la velocidad de descomposición de (MnxFe1-x)3O4 a MnxFe1-xO. 
También se cambió el óxido de manganeso utilizando MnO2 como reactivo precursor 
para preparar Mn77Fe[L4
Mn(IV)
]. Este sólido mostró una dureza por debajo de 1 N 
debido a la alta porosidad que presentaron las partículas. Además, el análisis de XRD 
mostró la aparición de una fase bixbyíta con defectos de cationes: (MnxFe1-x)2O3; (véase 
Tabla 2.2). Esta fase cristalográficamente se ordena como una espinela cúbica con todos 
los Mn
3+
 en los huecos octaédricos y vacantes de cationes en los tetraédricos
[189, 192]
. 
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Esto supuso que los valores de 
do
TOR  y de velocidad de descomposición vía 
desacoplamiento obtenidos fueran bajos. La reactividad con el H2 fue ligeramente 
inferior a la mostrada por Mn77Fe[L4], lo cual implicó que la reducción y la oxidación 
de los iones Mn
3+
en (MnxFe1-x)3O4, no fue dependiente del óxido de manganeso 
utilizado como reactivo para formar (MnxFe1-x)2O3. 
Después, se estudió la influencia de la relación atómica x de los metales en la mezcla, 
preparando un material con una relación x = 0,6: Mn60Fe[L4]. De la caracterización 
física, se observó que al aumentar la cantidad de Fe2O3, se obtuvieron las mismas fases 
y una porosidad similar que en el material con x = 0,77. Sin embargo, la dureza de las 
partículas fue más elevada que la de Mn77Fe[L4], por la disminución de la cantidad de 
manganeso. Una menor relación atómica x supuso una disminución de la 
t
TOR , ya que la 
do
TOR  obtenida fue menor. La velocidad de la descomposición-regeneración de (MnxFe1-
x)2O3 descendió de manera significativa, necesitando mayor tiempo para la formación 
mayoritaria de (MnxFe1-x)3O4 con N2 (véase Figura 2.4). Posteriormente, el oxígeno 
transferido durante la reducción de (MnxFe1-x)3O4 con H2, 
g
TOR , disminuyó ligeramente 
afectado por la mayor cantidad de Fe2O3 en el sólido. No obstante, ello provocó que la 
velocidad de reacción de Mn60Fe[L4] con el H2 mejorara un 16 % respecto de la 
observada con Mn77Fe[L4]. El aumento de la reactividad con gases y la disminución de 
la velocidad de desacoplamiento del oxígeno gas al disminuir la cantidad de manganeso 
(pero manteniendo x > 0,5) está de acuerdo con lo que Azimi y cols. observaron al 
variar la relación atómica x en la formación de transportadores basados en Mn-Fe y 
calcinados a 950 ºC
[147]
. 
Tras todo lo observado, se eligió a Mn77Fe[L4] como material de referencia para las 
siguientes modificaciones de las condiciones de preparación. De este modo, se 
incorporó a este material una pequeña cantidad de grafito para aumentar la porosidad 
de las partículas, ya que Gayán y cols. vieron que ello incrementó la reactividad en 
transportadores basados en Cu para CLOU
[132]
. Este comportamiento fue confirmado en 
las partículas de Mn77FeC[L4] al aumentar el valor de porosidad casi un 30 %. Ello 
provocó una mejora sustancial de la velocidad de reacción de este transportador con H2 
sin apenas variación de la 
g
TOR . Sin embargo, la resistencia mecánica de las partículas 
fue muy baja comparada con la de Mn77Fe[L4]. Así, que se incrementó el tiempo de 
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calcinación a 12 y 18 h, obteniendo Mn77FeC[L12] y Mn77FeC[L18], respectivamente, 
con el objetivo de obtener partículas más duras. A pesar de ello, el valor de resistencia a 
la fractura tuvo un aumento marginal. En los tres sólidos con grafito, la velocidad de 
descomposición-regeneración de la bixbyíta fue similar, aunque la 
do
TOR disminuyó 
ligeramente con el tiempo de calcinación respecto de Mn77Fe[L4]. 
Tras el análisis global realizado a los 10 transportadores de oxígeno preparados 
basándose en la resistencia mecánica, la capacidad de transporte de oxígeno y la 
reactividad de las partículas, se identificaron tres materiales adecuados: Mn77Fe[L4], 
Mn77FeK[L4] y Mn60Fe[L4]. Como se pretende estudiar el comportamiento de estos 
materiales conjuntamente durante la reacción con combustibles gaseosos (vía iG-CLC) 
y durante el desacoplamiento de oxígeno gas (vía CLOU), de los tres sólidos, se eligió 
Mn77Fe[L4] para continuar el estudio. Este material mostró una 
do
TOR  y una 
g
TOR  altas, y 
una de las mayores velocidades de descomposición del oxígeno gas.  
 
2.3.2. Evaluación del material seleccionado: Mn77Fe[L4] 
2.3.2.1. Capacidad de desacoplamiento de oxígeno en Mn77Fe[L4] 
Según la Figura 2.1, (Mn0,77Fe0,23)3O4 se forma cuando la temperatura es lo 
suficientemente alta o la presión parcial del oxígeno es lo suficientemente baja. En los 
ensayos previos con partículas de este material en TGA, se observó como 
(Mn0,77Fe0,23)3O4 no se oxidó con aire hasta (Mn0,77Fe0,23)2O3 debido a la alta 
temperatura de esos experimentos (950 ºC). La consecuencia inmediata de utilizar una 
temperatura tan alta durante la oxidación fue la pérdida de la capacidad de desacoplar 
oxígeno gas durante sucesivos ciclos redox. Azimi y cols.
[147, 152]
 observaron este mismo 
problema con materiales con relaciones atómicas x entre 0,6 y 0,8. Ellos decidieron 
disminuir la temperatura durante el periodo de oxidación para aprovechar la capacidad 
de desacoplar oxígeno con los ciclos. Pero durante las reducciones en N2 incrementaron 
la temperatura, ya que la reactividad de los materiales basados en Mn aumenta con la 
temperatura
[193]
. Por ello, se deben determinar las condiciones de operación óptimas en 
Mn77Fe[L4] para aprovechar su capacidad de desacoplar oxígeno durante la reducción 
de (Mn0,77Fe0,23)2O3 durante los ciclos redox. Así, se analizó la reducción y oxidación de 
(Mn0,77Fe0,23)2O3 en función de la temperatura y de la presión parcial de oxígeno. 
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2.3.2.1.1. Efecto de la temperatura y de la presión parcial de O2 en la 
oxidación de (Mn0,77Fe0,23)3O4 
El estudio del efecto de la temperatura sobre la regeneración de (Mn0,77Fe0,23)2O3 se 
llevó a cabo utilizando dos presiones parciales de oxígeno diferentes: 0,21 y 0,05 atm. 
Los experimentos se realizaron en TGA alternando periodos de N2 y de aire o de aire 
diluido con N2 durante 3 ciclos completos En ambos casos, las etapas de 
descomposición de (Mn0,77Fe0,23)2O3 se realizaron en N2 a 900 ºC para asegurar una 
rápida reducción hasta (Mn0,77Fe0,23)3O4. La Figura 2.6 muestra las conversiones de 
(Mn0,77Fe0,23)3O4 en Mn77Fe[L4], 
do
oX , en función del tiempo para todos estos ensayos 
realizados en TGA. 
 
Figura2.6Conversión de Mn77Fe[L4] durante la regeneración de (Mn0,77Fe0,23)2O3 tras 
3 ciclos redox en TGA durante: (A) oxidación en aire; (B) oxidación en 5 %v O2. 
Reducciones previas de (Mn0,77Fe0,23)2O3 en N2 a 900 ºC. 
 
Primero, se utilizó aire durante la oxidación de (Mn0,77Fe0,23)3O4 y se varió la 
temperatura entre 800 y 920 ºC; véase Figura 2.6(A). Lo primero que destaca de estos 
ensayos es que una temperatura  900 ºC no es adecuada. A esa temperatura la 
velocidad de oxidación de las partículas es muy lenta mostrando un periodo inicial de 
retardo de unos 20 s, el cual se prolongó al aumentar la temperatura. Conforme se 
redujo la temperatura, la velocidad de reacción con el oxígeno del aire mejoró 
notablemente hasta observar la mejor reactividad a 850 ºC. Cabe destacar que tanto a 
820 como a 800 ºC se obtuvieron menores velocidades de reacción con 21 %v de O2. El 
aumento de la temperatura desde 800 ºC hasta 850 ºC mejoró la oxidación por el 
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incremento de la constante cinética de reacción. Sin embargo, al seguir subiendo la 
temperatura, la velocidad de reacción del transportador disminuyó porque la fuerza 
impulsora de la reacción fue menor debido a que la diferencia entre la concentración de 
oxígeno y la de equilibrio fue menor. Este comportamiento fue observado por Adánez-
Rubio y cols. durante el estudio cinético de la capacidad de desacoplamiento de oxígeno 
gas de un transportador basado en de Cu
[194]
. Por tanto, el rango más adecuado de 
temperaturas para la oxidación de (Mn0,77Fe0,23)3O4 en Mn77Fe[L4] estuvo entre los 820 
y 870 ºC. Además, siempre que se regeneró (Mn0,77Fe0,23)2O3 en cualquiera de las 
temperaturas de este intervalo, la doTOR  no se vio afectada en el siguiente periodo en N2. 
Así, el valor doTOR  se mantuvo de manera constante en 0,03 durante todos los ciclos. 
Segundo, se disminuyó la presión parcial del oxígeno hasta 0,05 atm para oxidar 
(Mn0,77Fe0,23)3O4 y se realizó un barrido de temperaturas entre 800 y 885 ºC; véase 
Figura 2.6(B). Con ello, se quiso simular las condiciones de exceso de oxígeno que 
deben fijarse en el reactor de oxidación para que la concentración de ese gas a la salida 
del reactor sea similar a la de la combustión convencional de carbón con aire (4-6 %v). 
La regeneración de (Mn0,77Fe0,23)2O3 desde (Mn0,77Fe0,23)3O4 no fue posible a 885 ºC. 
Igualmente, se observó como al disminuir la temperatura hasta los 850 ºC, la velocidad 
de oxidación del material con un 5 %v de O2 fue muy lenta, apareciendo un periodo de 
retardo de entre 3 y 4 minutos. Conforme la temperatura fue reduciéndose, la velocidad 
de reacción de las partículas con un 5 %v de O2 fue incrementándose, aunque de nuevo 
siempre se registró un periodo de retardo al inicio, el cual disminuyó con la temperatura. 
Estos resultados están de acuerdo con los que Lambert y cols. observaron durante la 
oxidación de (MnxFe1-x)3O4 en sólidos con relaciones atómicas x > 0,5
[169]
. 
 
2.3.2.1.2. Efecto de la temperatura en la reducción de (Mn0,77Fe0,23)2O3 
Se analizó el efecto de la temperatura sobre la descomposición de (Mn0,77Fe0,23)2O3 
mediante ensayos en el TGA alternando periodos de N2 y de aire durante 3 ciclos. Las 
oxidaciones de (Mn0,77Fe0,23)3O4 se realizaron a 850 ºC para asegurar una rápida 
regeneración de (Mn0,77Fe0,23)2O3. La Figura 2.7 muestra las conversiones de 
(Mn0,77Fe0,23)2O3 en Mn77Fe[L4], 
do
rX , en función del tiempo en estos ensayos. 
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Figura2.7Conversión de Mn77Fe[L4] durante la descomposición de (Mn0,77Fe0,23)2O3 
en N2 tras 3 ciclos redox en TGA. Oxidaciones en aire a 850 ºC. 
 
La velocidad de generación del oxígeno vía desacoplamiento mejoró notablemente 
cuando se incrementó la temperatura durante la etapa en N2. Por tanto, se debe de 
procurar fijar una temperatura lo más alta posible en el reactor de reducción para 
favorecer la combustión del carbón vía CLOU
[195]
. Esto supone que la temperatura del 
reactor de reducción debería ser mayor que la del reactor de oxidación, lo cual puede ser 
asumible ya que el conjunto de reacciones que se llevan a cabo en el reactor de 
reducción resultan exotérmicas
[140]
. Sin embargo, la temperatura en este reactor está 
ligada estrechamente a la temperatura del reactor de oxidación por medio de un balance 
general de energía en la unidad CLC, el cual establece el gradiente máximo de 
temperatura posible entre los reactores
[196-197]
. Por lo que, el poder aprovechar la ventaja 
que ofrecen los materiales basados en Mn-Fe, al facilitar la combustión de carbón vía 
CLOU, vendrá determinado por las condiciones de operación, tanto de temperatura 
como de exceso de aire, del reactor de oxidación. 
 
2.3.2.1.3. Condiciones de operación en el reactor de oxidación 
Para analizar las condiciones de operación (temperatura y presión parcial de oxígeno) 
que se han de fijar en el reactor de oxidación, se realizaron diversos experimentos en el 
reactor de lecho fluidizado discontinuo, evaluando el efecto de la concentración de 
oxígeno y de la temperatura sobre la capacidad de regeneración de (Mn0,77Fe0,23)3O4. 
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Dichos ensayos consistieron en ciclos alternos de descomposición de las partículas de 
Mn77Fe[L4] en N2 y de oxidación en aire o en aire diluido entre 800 y 900 ºC. La 
Figura 2.8 muestra, por un lado, la conversión del sólido durante la reducción de 
(Mn0,77Fe0,23)2O3 y su posterior regeneración, 
do
OX , tanto en función de la temperatura 
como de la presión parcial del oxígeno, y por otro, la cantidad de oxígeno gas que fue 
capaz de desacoplar este transportador a lo largo de los sucesivos ciclos realizados. 
Primero, se realizaron de forma consecutiva 3 ciclos en N2-aire en cada una de las 
temperaturas seleccionadas: 800, 850 y 900 ºC, donde cada etapa de cada ciclo redox 
fue limitada a 20 minutos; véase Figura 2.8(A). No se efectuaron experimentos a más de 
900 ºC, ya que se observó con anterioridad en los ensayos llevados a cabo en TGA con 
este material, que ésta era la temperatura máxima a la que se pudo oxidar 
(Mn0,77Fe0,23)3O4 hasta (Mn0,77Fe0,23)2O3; véase Figura 2.6(A). 
Lo primero que se deriva de los tests en el FB es que siempre hubo reproducibilidad del 
comportamiento de las partículas durante los 3 ciclos a cada temperatura, lo cual habla 
del buen comportamiento del transportador. Durante las descomposiciones en N2, se ve 
claramente como el aumento de la temperatura mejoró la capacidad de generar oxígeno 
gas vía desacoplamiento. Así, la doO, rX de las partículas a 800 ºC fue de tan sólo el 6,5 %, 
la cual se incrementó un 35 % cuando la temperatura se fijó en 850 ºC, y ese valor 
inicial se multiplicó por 4 con la subida de 800 a 900 ºC. 
 
Figura2.8Concentración de oxígeno desacoplado y conversión del sólido durante la 
reducción-oxidación de (Mn0,77Fe0,23)2O3 en Mn77Fe[L4] realizada en el FB durante: 
(A) ciclos de N2-aire a diferentes temperaturas; (B) ciclos de N2-aire diluido a 850 ºC. 
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La temperatura tuvo mucha mayor influencia durante la oxidación de las partículas en 
aire, ya que cuanto mayor fue ésta más baja fue la reactividad del sólido en este periodo. 
Cabe destacar la gran disminución que se observó en la velocidad de regeneración de 
(Mn0,77Fe0,23)2O3 durante los ciclos redox realizados a 900 ºC. Ello implica que 
Mn77Fe[L4] podría no ser capaz de alcanzar la oxidación completa de (Mn0,77Fe0,23)3O4 
debido a que la presión parcial del oxígeno necesaria para regenerar completamente a 
(Mn0,77Fe0,23)2O3 a 900 ºC está cercana a la presión parcial del oxígeno en el aire; véase 
Figura 2.1(B). Al observar la doO, oX , se constató que con el aumento de la temperatura la 
regeneración de (Mn0,77Fe0,23)2O3 en las partículas fue peor. Así, desde la regeneración 
completa obtenida a 800 ºC, se pasó al 90 % a 850 ºC, oxidando únicamente el 75 % de 
las partículas reducidas a 900 ºC. 
También se realizaron ciclos en N2-aire diluido (5-10 %v de O2) a 850 ºC para poder 
evaluar la capacidad de regeneración de (Mn0,77Fe0,23)2O3 en función de la presión 
parcial de oxígeno en el reactor; véase Figura 2.8(B). El primer ciclo consistió en una 
descomposición en N2 durante 15 minutos seguida de una oxidación en 5 %v de O2 
durante 30 minutos. Al final del periodo de reducción se observó una concentración 
constante de oxígeno en el reactor del 1,3 %v alcanzando las partículas una 
do
O, rX  del 
16,4 %, la cual no fue del todo regenerada en la etapa oxidante. 
El segundo ciclo fue igual que el ciclo 1 pero doblando el tiempo de cada etapa. Así, 
tras 30 minutos de descomposición en N2, se vio como el sólido se redujo aún más, 
aunque con la misma tendencia que en el ciclo 1. Durante la hora de oxidación en 5 %v 
de O2 que siguió para completar el ciclo 2 no pudo obtenerse la regeneración completa 
de (Mn0,77Fe0,23)2O3. 
En el tercer ciclo, tras la descomposición del sólido en N2 se introdujo una 
concentración de oxígeno del 10 %v al reactor. El resultado fue que, tras 15 minutos de 
reducción se generó una concentración del 1 %v de O2, similar a las observadas en los 
ciclos anteriores. Sin embargo durante el periodo oxidante de este ciclo 3, y a diferencia 
de lo visto en los ciclos anteriores, se logró la regeneración completa de 
(Mn0,77Fe0,23)2O3. Ello indica que es más importante la presión parcial del oxígeno 
dentro del reactor que el tiempo de contacto de las partículas con el oxígeno. La 
oxidación completa de (Mn0,77Fe0,23)3O4 se produjo en un corto periodo de tiempo, 
Desarrollo y selección de un transportador de oxígeno de bajo coste basado en Mn-Fe  
 
 101  
 
certificando que una mayor concentración de oxígeno aumenta la fuerza impulsora de la 
reacción y con ella la velocidad de reacción de (Mn0,77Fe0,23)3O4 con el oxígeno
[194]
. 
 
2.3.2.2. Reactividad de (Mn0,77Fe0,23)3O4 con combustibles gaseosos 
Tras evaluar la capacidad de desacoplar oxígeno de Mn77Fe[L4] durante la reducción 
de (Mn0,77Fe0,23)2O3, se estudió la reducción de (Mn0,77Fe0,23)3O4 en la combustión de 
H2, CO y CH4 (reacciones R2.4-R2.6). La experimentación se realizó tanto en el TGA 
como en el FB, y estuvo caracterizada por las condiciones seleccionadas en la etapa de 
oxidación (aire y 950 ºC) limitando la oxidación de Mn0,77Fe0,23O únicamente hasta 
(Mn0,77Fe0,23)3O4. 
Inicialmente, las partículas fueron sometidas a 100 ciclos redox en TGA para 
comprobar la estabilidad del material. Además, se midió la capacidad de transporte de 
oxígeno y la velocidad de reacción durante las sucesivas reducciones-oxidaciones de 
(Mn0,77Fe0,23)3O4. Los ciclos consistieron en 300 s reduciendo en 5 %v H2 + 40 %v H2O 
y 60 s oxidando en aire. Los tiempos fueron establecidos tras unos ciclos redox 
realizados inicialmente, en las mismas condiciones, para asegurar que la reducción y la 
oxidación del material fueran siempre completas. 
La Figura 2.9 muestra la evolución de la conversión del sólido, gjX , en la reducción y en 
la oxidación durante los 100 ciclos redox realizados en el TGA. 
 
Figura2.9Evolución de la conversión de las partículas de Mn77Fe[L4] con el tiempo a 
lo largo de 100 ciclos redox a 950 ºC desarrollados en el TGA durante la: (A) reducción 
en 5 %v H2 + 40 %v H2O (N2 hasta el 100 %v de flujo); (B) oxidación en aire. 
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La reactividad de las partículas con H2 aumentó paulatinamente con los ciclos tras un 
pequeño tramo inicial de 15-20 s. La capacidad de transporte de oxígeno se mantuvo en 
un valor constante de gTOR  = 0,065 en todos ciclos. Además, la velocidad de oxidación 
de Mn0,77Fe0,23O fue muy similar durante todo el ensayo no apreciándose ningún 
cambio con los ciclos. Como el incremento de la reactividad durante la reducción fue 
menos relevante en los últimos ciclos de este experimento, se decidió evaluar sobre 
estas mismas partículas el comportamiento de Mn77Fe[L4] frente a otros combustibles 
gaseosos. 
Los combustibles gaseosos seleccionados para estudiar la velocidad de reacción de 
(Mn0,77Fe0,23)3O4 fueron el H2, el CO y el CH4. Estos son los principales compuestos 
gaseosos que el transportador podría encontrar dentro del reactor de reducción durante 
la combustión del carbón vía iG-CLC. 
La Figura 2.10 muestra la conversión del sólido ( gjX ) con el tiempo durante la reducción 
de (Mn0,77Fe0,23)3O4 con un 15 %v de cada combustible y en la oxidación con aire tras 4 
ciclos redox realizados a 950 ºC en el TGA.  
 
Figura2.10Evolución de la conversión de las partículas de Mn77Fe[L4] con el tiempo 
tras 4 ciclos redox desarrollados en el TGA a 950 ºC, durante la reducción en: 15 %v H2, 
15 %v CO +20 %v CO2 y 15 %v CH4 + 20 %v H2O, y la oxidación en aire. 
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La reactividad que las partículas de Mn-Fe mostraron con el H2 fue la más alta de las 
observadas con los combustibles gaseosos, seguida por la reactividad alcanzada con el 
CO y con el CH4, respectivamente. Particularmente, destaca la velocidad de reacción 
tan baja entre el sólido y el CH4, no pudiéndose obtener la reducción completa de 
(Mn0,77Fe0,23)3O4 a Mn0,77Fe0,23O. La velocidad de oxidación de las partículas sólidas 
fue muy similar en todos los casos independientemente del gas utilizado durante la 
reducción. En la Figura 2.10 se ha incluido la conversión alcanzada durante la oxidación 
del ciclo 4 en el ensayo con H2. En cualquier caso, se aprecia que la oxidación del 
transportador fue muy rápida consiguiendo la regeneración completa de 
(Mn0,77Fe0,23)3O4 en menos de 25 s. 
A simple vista, no se puede afirmar que Mn77Fe[L4] muestre una reactividad alta o 
baja con estos combustibles gaseosos, ya que ello se debe dirimir tras comparar estos 
resultados con los mostrados por otros transportadores de similares características. Por 
ello, las condiciones de estos ensayos fueron las propicias para calcular los índices de 
velocidad normalizados de Mn77Fe[L4] con estos gases y compararlos con las de otros 
materiales de bajo coste basados en Fe, y ya utilizados en iG-CLC con carbón
[130]
 (véase 
Figura 2.11). Esta figura también compara las capacidades de transporte de oxígeno de 
todos los sólidos. Además, en ella se incluyó un transportador basado en Fe obtenido de 
forma sintética para su comparación, ya que el resto son minerales o residuos. 
 
Figura2.11Comparación del índice de velocidad normalizado con diferentes 
combustibles gaseosos y con O2, y de la capacidad de transporte de oxígeno entre las 
partículas de Mn77Fe[L4] y otros transportadores de oxígeno de bajo coste basados en 
Fe ya testados en una unidad iG-CLC con carbón. 
 Capítulo 2 
 
 104  
 
Por un lado, Mn77Fe[L4] tuvo la capacidad de transporte de oxígeno más alta de todos 
los transportadores incluidos en la Figura 2.11. Ello puede suponer una ventaja porque 
se necesitaría una menor cantidad de sólido dentro de la unidad iG-CLC y la velocidad 
de circulación entre el reactor de oxidación y el reactor de reducción no debería ser tan 
alta como con otros materiales. 
Y por otro lado, la reactividad del transportador basado en Mn-Fe con H2 fue 
destacadamente más alta que la del material sintético, la ilmenita y el residuo de Fe. 
Con este gas, Mn77Fe[L4] mostró un comportamiento similar al observado con el 
mineral de Fe. Con CO, la reactividad que mostró el sólido de Mn-Fe fue similar a la 
alcanzada tanto por el mineral de Fe como por el residuo de Fe, y continuó siendo mejor 
que al utilizar ilmenita con este gas. Con CH4, por el contrario, Mn77Fe[L4] exhibió la 
peor reactividad de todos los materiales analizados. 
Respecto a las características mostradas durante la etapa de oxidación, se puede ver 
cómo las partículas de Mn-Fe fueron muy reactivas. Incluso mostraron un índice de 
velocidad con el O2 similar al obtenido por la ilmenita, el cual fue el más alto de todos 
los transportadores. Hay que tener en cuenta que las partículas de ilmenita utilizadas 
fueron obtenidas tras haber estado sometidas a operación en continuo en una unidad iG-
CLC quemando carbón, lo cual propició su activación mejorando sobremanera su 
reactividad
[75]
. 
Una vez analizada la reactividad que Mn77Fe[L4] tiene como transportador de oxígeno 
para el proceso iG-CLC, se necesita comprobar su comportamiento dentro de un lecho 
fluidizado durante la reacción con estos combustibles gaseosos analizados en el TGA. 
Así, se introdujeron las partículas basadas en Mn-Fe en el FB para estudiar la 
conversión de H2, CO y CH4 a CO2 y vapor de agua al reaccionar con este material, 
durante ensayos realizados a 950 ºC. La Figura 2.12 muestra la evolución con el tiempo 
de los gases en la corriente de salida del reactor y la conversión de las partículas ( gOX ) 
con cada uno de los gases. 
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Figura2.12Distribución de los gases a la salida del reactor y evolución de la 
conversión del sólido con el tiempo durante la reducción con H2, CO y CH4 de las 
partículas de Mn77Fe[L4] a 950 ºC en el FB. R: reducción; P: purga; O: oxidación. 
 
Mn77Fe[L4] mostró buena reactividad en presencia de H2 llegando a alcanzar 
conversión completa de este gas a vapor de agua durante los primeros minutos de 
combustión, aunque se observó una pequeña cantidad de H2 sin reaccionar al final del 
periodo de reducción. La gO, rX al finalizar la exposición de las partículas con el H2 
estuvo entorno al 60 %. Cuando se alimentó CO al FB, el material en ningún momento 
fue capaz de convertir completamente el combustible a CO2 observándose una 
conversión máxima del gas del 96 %, y una gO, rX  del 20%. Las partículas basadas en 
Mn-Fe mostraron la peor reactividad cuando se llevó a cabo la combustión con CH4, de 
acuerdo a lo ya visto durante los experimentos realizados en el TGA. En el FB, la 
conversión del combustible a CO2 y vapor de agua alcanzó un máximo de entre el 50 y 
el 60 % durante los 3 primeros minutos del periodo de reducción, la cual descendió 
pasado este tiempo. Además, en el comienzo del periodo de oxidación se advirtió la 
presencia de CO y CO2 provenientes de la combustión de carbono depositado durante el 
periodo de reducción por la descomposición del combustible. Durante la reducción con 
CH4, la 
g
O, rX  de Mn77Fe[L4] fue aproximadamente del 45 %. 
En todos los casos, se consiguió regenerar completamente a (Mn0,77Fe0,23)3O4 durante la 
etapa de oxidación de manera satisfactoria. Con las condiciones establecidas en estos 
experimentos (950 ºC y 5-10 %v de O2) e independientemente del combustible utilizado 
en la reducción de las partículas, durante el periodo de purga tras cada oxidación nunca 
fue detectado oxígeno, lo cual indica que en ningún momento se pudo formar 
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(Mn0,77Fe0,23)2O3. Esto confirma que en este tipo de ciclos redox solamente tiene lugar 
el tránsito entre (Mn0,77Fe0,23)3O4 y Mn0,77Fe0,23O, al igual que se observó en los ensayos 
realizados en TGA. 
 
2.3.2.3. Caracterización de las partículas de Mn77Fe[L4] usadas  
Las partículas de Mn77Fe[L4] mostraron en todo momento un buen comportamiento 
fluidodinámico a lo largo de toda la experimentación realizada en el FB. En ningún 
momento se observaron problemas relacionados con el fenómeno de aglomeración del 
material. Además, a lo largo de las 40 h de operación en caliente en el FB se recogieron 
todas las partículas elutriadas del lecho mediante el sistema de filtros instalado en la 
tubería de salida de la corriente de gases del reactor. De esta manera, se pudo medir la 
velocidad de atrición y estimar la vida útil del material. En ningún momento hubo un 
perfil claro de estabilización de la velocidad de atrición de las partículas, obteniéndose 
una media del 0,25 % de pérdida de finos a la hora. Este valor se traduce en que 
Mn77Fe[L4] tiene una vida útil estimada de 400 h, lo cual resulta bajo comparado con 
otros materiales
[100]
. 
Para evaluar este comportamiento, se caracterizaron físicamente las partículas en dos 
instantes diferentes durante la experimentación en el FB (15 y 40 h). La Tabla 2.5 
muestra la resistencia mecánica, la densidad y la porosidad de las partículas antes, 
durante y tras la operación en caliente en el FB. Se puede ver como la dureza de las 
partículas tras 15 h de operación en caliente decreció enormemente, y siguió 
disminuyendo hasta un valor final de 0,3 N tras 40 h. Ello pone de manifiesto la baja 
resistencia a la atrición que las partículas de Mn77Fe[L4] tuvieron. Además, la 
porosidad de las partículas se incrementó con el tiempo de operación, pudiendo incidir 
en la disminución de la resistencia mecánica de estas. 
Tabla2.5Principales características de Mn77Fe[L4] tras operación en caliente en el 
reactor de lecho fluidizado. 
Tiempo de operación 
en el FB (h) 
Resistencia mecánica 
(N) 
Densidad real 
(kg/m
3
) 
Porosidad 
(%) 
0 2,7 5000 32,9 
15 0,6 4912 38,2 
40 0,3 4823 44,2 
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También, estas partículas de Mn77Fe[L4] fueron caracterizadas físicamente mediante 
SEM. La Figura 2.13 muestra micrografías tomadas con SEM de grupos de partículas y 
de una única partícula de Mn77Fe[L4] para los tres tipos de partículas. Se aprecia que, 
conforme fue aumentando el tiempo de operación en caliente, las partículas fueron 
perdiendo su aspecto inicial. En la micrografía de la partícula aislada tras 15 h de 
operación, se aprecia el aumento de la porosidad en las partículas. Además, con las 
horas de experimentación en el FB se puede observar como alguna de las partículas 
sufrieron rotura, debido a la disminución de su dureza y al aumento de su porosidad. 
 
Figura2.13Micrografías tomadas con SEM de partículas de Mn77Fe[L4] respecto al 
tiempo de operación en caliente en el FB: 0 h, 15 h y 40 h. 
 
Además de la caracterización física de las partículas en su paso por el reactor de lecho 
fluidizado, estas fueron sometidas a una caracterización química. En este caso sólo se 
evaluó el material una vez finalizado el tiempo de experimentación (40 h). Esta 
caracterización consistió en analizar la reactividad de las muestras en TGA con 
diferentes combustibles gaseosos a 950 ºC. Se utilizaron H2 y CH4 como gases 
reductores y aire en la oxidación. La Figura 2.14 muestra la evolución de la conversión 
de Mn77Fe[L4] con el tiempo durante la reducción-oxidación de (Mn0,77Fe0,23)3O4 tras 4 
ciclos redox en 5 %v H2 o 15 %v CH4 y aire realizados en el TGA a 950 ºC. 
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Figura2.14Evolución de la conversión de las partículas de Mn77Fe[L4] con el tiempo 
antes y después de los ensayos realizados en el FB a 950 ºC durante la: (A) reducción en 
5 %v H2 + 40 %v H2O y 15 %v CH4 + 20 %v H2O (N2 hasta el 100 %v de flujo);          
(B) oxidación en aire. 
 
Tras su paso por el reactor de lecho fluidizado, la reactividad de las partículas tanto con 
H2 como con CH4 mejoró. Cabe destacar el enorme incremento de la velocidad de 
reacción del transportador tras 40 h de operación en el FB con el CH4. Ello pudo ser 
debido al gran aumento de porosidad que este lote de partículas tuvo respecto del sólido 
inicial. Este comportamiento refuerza el uso de este tipo de transportadores para el 
proceso iG-CLC, ya que parece que se puede producir una activación de las partículas 
de manera similar a la de otros materiales ya probados. La velocidad de oxidación del 
material tras 40h de operación en caliente en el FB mejoró ligeramente, 
indiferentemente del gas reductor utilizado. Esto, refrenda la idea de que si 
(Mn0,77Fe0,23)3O4 es reducido totalmente hasta Mn0,77Fe0,23O, el tránsito entre estas dos 
fases en muy rápido. Además, la capacidad de transporte de oxígeno ( gTOR ) del material 
tras 40 h en el FB no varió, siendo la misma que la que este transportador mostró de 
manera inicial ( gTOR  = 0,065). 
Por tanto, se pone de manifiesto el potencial de estos transportadores basados en Mn-Fe 
para la combustión de carbón mediante CLC. Aunque es recomendable producir las 
partículas mediante otro método que haga aumentar la resistencia a la atrición. 
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2.3.3. Implicaciones reales del uso de Mn77Fe[L4] en CLC con carbón 
Tras toda la experimentación realizada con partículas de Mn77Fe[L4], tanto en el TGA 
como en el FB, se puede acotar el uso de este material como transportador de oxígeno 
en el proceso CLC con carbón. Ello implica que se ha de tener conocimiento de las 
prestaciones que puede llegar a dar este sólido mediante las dos vías posibles de 
conversión del carbón en el reactor de reducción: iG-CLC y CLOU. Cada uno de estos 
procesos está fuertemente relacionado con las condiciones de operación establecidas en 
el sistema CLC. Un aspecto básico en el que se suele apoyarse para el diseño de este 
sistema y sus condiciones de operación es el estudio de la cinética de las reacciones 
redox del transportador de oxígeno, lo cual en este caso no se ha efectuado. Aunque de 
los resultados obtenidos sí que se puede deducir bastante información para verificar de 
manera real el sitio que puede ocupar este material en el proceso CLC con carbón. Así, 
se calculó la velocidad de generación de oxígeno gas vía desacoplamiento con los 
ensayos realizados en TGA durante la descomposición de (Mn0,77Fe0,23)2O3 en N2; véase 
Figura 2.7. Resultó que Mn77Fe[L4] mostraba una velocidad de desacoplamiento de O2 
gas de 1,9·10
-4
 kg/s y por kg de transportador a una temperatura de 920 ºC. Este valor es 
la mitad de los valores de velocidad de descomposición vía CLOU mostrados por 
materiales basados en Cu
[132, 194, 198]
. Sin embargo, es similar a las velocidades de 
desacoplamiento de oxígeno gas que tuvieron a 920 ºC transportadores de oxígeno 
basados en Mn con estructuras tipo perovskita
[141, 143, 199]
. De manera similar a estos 
últimos materiales, se ha comprobado que los sólidos basados en Mn-Fe pueden 
transferir oxígeno para la reacción del carbón vía desacoplamiento del mismo (reacción 
R1.17) y vía reacción sólido-gas con combustibles gaseosos (reacciones R2.4-R2.6). 
Este hecho posibilita que la combustión global del carbón con sólidos basados en Mn-
Fe pueda realizarse mediante una gasificación in-situ favorecida por el oxígeno gas 
desacoplado. 
Por un lado, el transportador de oxígeno permite la combustión de combustibles 
gaseosos cuando (Mn0,77Fe0,23)3O4 es reducido a Mn0,77Fe0,23O. Mn77Fe[L4] mostró una 
reactividad similar a la de otros materiales de bajo coste basados en Fe ya testados como 
la ilmenita o un mineral de hierro. Además, la velocidad de regeneración de 
(Mn0,77Fe0,23)3O4 fue muy rápida, observándose una capacidad de transporte de oxígeno 
de gTOR  = 0,065. Teniendo en cuenta el buen rendimiento que el mineral de hierro 
obtuvo con diferentes combustibles, este transportador de oxígeno de Mn-Fe podría ser 
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utilizado, de igual manera, para la combustión de gas de síntesis, carbón o biomasa
[74, 
200-201]
. Además, como la gTOR  de Mn77Fe[L4] es elevada, la velocidad de circulación de 
sólidos sería menor, lo cual es beneficioso para conseguir eficacias de capturas de CO2 
mayores
[78]
. 
Por otro lado, la cantidad de oxígeno que el material fue capaz de desacoplar por la 
descomposición de (Mn0,77Fe0,23)2O3 representó un 3 %m. Si se fomentase la capacidad 
de estos transportadores para desacoplar oxígeno gas se podría mejorar el rendimiento 
del proceso iG-CLC. Para conseguirlo, se debe favorecer la regeneración de 
(Mn0,77Fe0,23)2O3 en el reactor de oxidación. Para ello, es imprescindible disminuir la 
temperatura en el reactor de oxidación para permitir la oxidación de (Mn0,77Fe0,23)3O4. 
Al introducir al reactor de oxidación un exceso de oxígeno similar al de la combustión 
convencional del carbón con aire, se observó que la temperatura en este reactor debía 
ser de 800 ºC. La temperatura del reactor de reducción debe ser lo más elevada posible 
para asegurar tanto la oxidación completa de los combustibles gaseosos
[74, 78]
, como una 
velocidad de desacoplamiento del oxígeno alta
[141, 194, 199]
. Para este transportador debe 
ser fijada una temperatura mínima de 900 ºC en este reactor. Esto supondría establecer 
un gradiente térmico de 100 ºC entre el reactor de oxidación y el de reducción, para 
aprovechar la capacidad del transportador para desacoplar oxígeno. 
En este caso, tener una temperatura mayor en el reactor de reducción podría no suponer 
una dificultad termodinámica ya que la reacción de reducción de (Mn0,77Fe0,23)2O3 a 
(Mn0,77Fe0,23)3O4 es exotérmica
[140]
. En un trabajo reciente, Mattisson calculó el 
gradiente de temperatura máximo aceptable entre los reactores de oxidación y reducción 
en una unidad CLC utilizando un transportador basado en Cu
[202]
. Esta predicción puede 
ser traslada a la oxidación de (Mn0,77Fe0,23)3O4, ya que las entalpías durante la 
descomposición-regeneración de las fases que desacoplan oxígeno gas en cada material 
son similares. En este trabajo, el autor apuntó que podía existir un gradiente de 
temperatura entre los reactores de hasta 90 ºC. No obstante, se habrían de incluir las 
pérdidas de calor que se produzcan, ya que durante este cálculo se supuso un sistema 
CLC adiabático. 
Pero se debe de tener en cuenta también la termodinámica de la reducción de 
(Mn0,77Fe0,23)3O4 hasta Mn0,77Fe0,23O en el reactor de reducción. Por ello, se calcularon 
las entalpías de combustión del carbón de las fases implicadas en el reactor de 
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reducción, (Mn0,77Fe0,23)2O3 y (Mn0,77Fe0,23)3O4, mediante el software FactSage
[168]
. Los 
cálculos mostraron que la reacción global que tiene lugar en el reactor de reducción será 
exotérmica siempre y cuando la conversión de reducción de (Mn0,77Fe0,23)3O4 a 
Mn0,77Fe0,23O no sea mayor del 40 %. Por tanto, el balance de energía a la unidad CLC 
es satisfactorio con el gradiente térmico siempre y cuando (Mn0,77Fe0,23)2O3 sea 
completamente regenerado en el reactor de oxidación antes de su regreso al reactor de 
reducción. Si no se produjera la oxidación completa a (Mn0,77Fe0,23)2O3 en el reactor de 
oxidación, la reacción de combustión de (Mn0,77Fe0,23)3O4 con los compuestos gaseosos 
pasaría a ser endotérmica
[64, 140]
. 
Además de disminuir la temperatura en el reactor de oxidación para favorecer la 
regeneración completa de (Mn0,77Fe0,23)2O3, el incremento de la velocidad de oxidación 
de (Mn0,77Fe0,23)3O4 es mayor cuando se aumenta la concentración de oxígeno 
disponible; véase Figura 2.6. Por lo tanto, otra opción para aumentar la velocidad de 
oxidación de (Mn0,77Fe0,23)3O4 en el reactor de oxidación y facilitar la regeneración de 
(Mn0,77Fe0,23)2O3 es incrementar la concentración de oxígeno dentro del reactor. Un 
aumento del exceso de oxígeno alimentado al reactor de oxidación supondría un coste 
adicional en el proceso, ya que se necesitaría más energía para la impulsión de un flujo 
de aire mayor. Además de favorecer la velocidad de oxidación de (Mn0,77Fe0,23)3O4, una 
mayor concentración de oxígeno en el reactor de oxidación supondría un menor 
gradiente térmico en el sistema CLC; véase Figura 2.6. 
Así que, llegados a este punto, se tendría que evaluar si el aumento del coste en el 
proceso por incrementar el exceso de aire en el reactor de oxidación puede ser asumible. 
Y ello compararlo con un estudio sobre qué gradiente de temperaturas máximo se puede 
establecer entre los reactores. Además con la ventaja de que ambas opciones pueden ser 
complementarias, es decir, que puede haber un menor gradiente térmico y un pequeño 
aumento del exceso de oxígeno. Evidentemente, todas estas hipótesis están supeditadas 
al aprovechamiento máximo y continuado durante sucesivos ciclos redox de la 
capacidad de los transportadores basados en Mn-Fe para generar oxígeno vía 
desacoplamiento. De esta manera, se maximizará el rendimiento de la combustión del 
carbón con este tipo de materiales combinando los procesos iG-CLC y CLOU. Así, se 
propondría un nuevo proceso de combustión del carbón vía gasificación pero con la 
ayuda del oxígeno desacoplado: Chemical Looping assisted by Oxygen Uncoupling 
(CLaOU). 
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2.4. Mejora del material (Mn0,77Fe0,23)2O3 
Las partículas de (Mn0,77Fe0,23)2O3 preparadas mediante mezcla mecánica y peletización 
por compresión mostraron una alta tendencia a la atrición. Por ello se decidió escalar el 
método de preparación a uno industrial para conseguir un material más resistente 
mecánicamente. El método escogido fue el Spray Drying, el cual ya ha sido utilizado 
ampliamente para la producción de transportadores de oxígeno para el proceso CLC
[203]
. 
Este método consiste en mezclar los óxidos metálicos con aditivos orgánicos 
aglomerantes y tensioactivos (por ejemplo alcohol polivinílico) y diluirlo todo en agua 
desionizada. La suspensión tras ser homogeneizada en un molino, se introduce en una 
cámara de secado a través de una boquilla de pulverización (de un tamaño concreto) 
para producir pequeñas gotas de la suspensión sólida altamente dispersa en el agua. Al 
mismo tiempo, en la cámara de secado se introduce una corriente de aire caliente para 
que interaccione con las gotas de suspensión generando la vaporización del agua. 
Gracias a la alta relación entre la superficie y el volumen de cada gota, la evaporación 
se produce de manera uniforme y se forman unas partículas esféricas de la mezcla de 
óxidos de un tamaño acorde con la boquilla seleccionada. Finalmente, las partículas ya 
deshidratadas son arrastradas de la cámara de secado por el aire caliente y recogidas en 
un ciclón. Tras la obtención del material, las partículas deben ser calcinadas. 
Se prepararon dos tipos diferentes de transportadores de oxígeno por el método spray 
drying. Ambos materiales fueron manufacturados por el Instituto Flamenco de 
Investigación Tecnológica (VITO), en Bélgica. El primero fue idéntico a Mn77Fe[L4], 
es decir, relación atómica Mn-Fe x = 0,77 y calcinado 4 h a 950 ºC, y fue designado 
como Mn77Fe[SD4]. El segundo transportador se elaboró sustituyendo parte del Mn3O4 
por TiO2 para intentar incrementar la resistencia mecánica a la fractura del material. De 
esta manera, se fomentó la formación de fases cristalinas de óxidos mixtos de Fe-Ti tipo 
ilmenita, ya que la dureza de estos materiales es de sobra conocida
[114]
. Se añadió sólo 
un 7 %m de TiO2 ya que Rydén y cols. vieron que porcentajes altos de TiO2 en sólidos 
basados en Mn-Fe no favorecieron la capacidad de desacoplar oxígeno al no formarse 
(MnxFe1-x)2O3 tras la calcinación
[204]
. Este segundo transportador tuvo de fórmula 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3, y fue designado como Mn66FeTi7[SD4]. Las condiciones de 
calcinación fueron las mismas que en el anterior: 4h a 950 ºC. 
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2.4.1. Implicaciones termodinámicas de la sustitución de Mn3O4 por TiO2 
Dado que la velocidad de oxidación depende de la presión parcial del oxígeno y de la 
temperatura, se realizó un estudio termodinámico con (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 para 
comparar este material con (Mn0,77Fe0,23)2O3. La Figura 2.15 muestra el diagrama 
termodinámico de la presión parcial de O2 en función de la temperatura para el sistema 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3
[169]
. 
Al comparar la termodinámica de ambos transportadores (Figuras 2.1(B) y 2.15) se 
puede ver como las temperaturas necesarias para regenerar completamente la fase 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 en Mn66FeTi7[SD4] fueron diferentes. Dichas temperaturas 
fueron 918 y 980 ºC cuando la presión parcial del oxígeno fue de 0,05 y 0,21 atm, 
respectivamente. En (Mn0,77Fe0,23)2O3 las temperaturas variaron entre los 900 y los    
960 ºC, con 5 y 21 %v de O2, respectivamente. De esta manera, la fase  espinela en 
Mn66FeTi7[SD4], (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,1, puede ser oxidada utilizando una 
temperatura más alta en el reactor de oxidación. Ello supondría, a priori, minimizar o 
eliminar el gradiente de temperatura entre los reactores de la unidad CLC alimentando 
un exceso de oxígeno al reactor de oxidación similar al de la combustión convencional 
de carbón con aire. 
 
Figura2.15Diagrama termodinámico de la presión parcial de O2 en función de la 
temperatura del sistema (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3. Fases sólidas calculadas con FactSage 
usando la base de datos FToxid
[169]
: Sp:  Espinela; A-ilm: Ilmenita; Bix: Bixbyíta; 
Rut: Rutilo. 
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Ya se ha visto que el cambio en la termodinámica de este tipo de sólidos está marcado 
por la relación entre los óxidos metálicos
[146-149]
. Así que el aumento de la temperatura 
de regeneración de la fase bixbyíta debería estar justificado por la disminución de la 
relación entre los óxidos de manganeso y hierro (de x = 0,77 a x = 0,66). Si se analiza la 
termodinámica de (Mn0,66Fe0,34)2O3, Figura 2.1(A), se puede ver cómo es similar a la de 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3. Las diferencias respecto a (Mn0,66Fe0,34)2O3 fueron de 2 y 10 ºC 
cuando la presión parcial del oxígeno fue de 0,05 y 0,21 atm, respectivamente. Por 
tanto, la introducción de pequeñas cantidades de TiO2 en transportadores basados en 
Mn-Fe no debería modificar la termodinámica de oxidación de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,1. 
Se deben definir las reacciones que pueden tener lugar entre las diferentes fases en el 
transportador con estequiometría (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3. Primero, esta fase puede 
descomponerse hasta (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,1 (fase espinela) desacoplando oxígeno gas, 
y después regenerarse de nuevo; reacción R2.10. También (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 
puede reducirse mediante combustión directa con gases como el H2, el CO o el CH4 
hasta (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,1, (reacciones R2.11-R2.13). Y (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,1 
podría seguirse reduciendo hasta (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O2,5 (fase mangano-wustita) por 
reacción con estos mismos combustibles (reacciones R2.14-2.16). Además, podría darse 
la combustión directa de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 hasta (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O2,5 
(reacciones R2.17-R2.19). Posteriormente, la oxidación de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O2,5 
mediante la reacción R2.20 daría lugar a (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3. 
 5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3    5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,5O3,1  +  ½ O2 (R2.10) 
 5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3  +  H2  →  5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,5O3,1  +  H2O (R2.11) 
 5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3  +  CO  →  5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,5O3,1  +  CO2 (R2.12) 
 20 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3  +  CH4  →  20 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,5O3,1  +  CO2  +  2 H2O(R2.13) 
 5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,1  +  3 H2  →  5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,5O2,5  +  3 H2O (R2.14) 
 5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,1  +  3 CO  →  5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,5O2,5  +  3 CO2 (R2.15) 
 5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,1  +  CH4  →  5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,5O2,5  +  CO2  +  2 H2O (R2.16) 
 5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3  +  4 H2  →  5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,5O2,5  +  4 H2O (R2.17) 
 5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3  +  4 CO  →  5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,5O2,5  +  4 CO2 (R2.18) 
 5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,1  +  CH4  →  5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,5O2,5  +  CO2  +  2 H2O (R2.19) 
 5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O2,5  +  O2  →  5 (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,5O3,3 (R2.20) 
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2.4.2. Experimentación realizada 
Las partículas preparadas por spray drying fueron sometidas a una caracterización física 
antes, durante y después de su uso en la combustión de carbón. La caracterización física 
consistió en medidas de resistencia mecánica a la fractura, de densidad real y porosidad, 
de XRD, de SEM y de susceptibilidad magnética. Además, se realizó una 
caracterización química donde se midió la reactividad de los sólidos con gases y su 
capacidad de transporte de oxígeno. 
 
2.4.2.1. Caracterización física de las partículas  preparadas por spray 
drying 
Las partículas de Mn77Fe[SD4] y Mn66FeTi7[SD4] manufacturadas por VITO 
tuvieron una dureza de 0,4 y 0,5 N, respectivamente. Estos valores de resistencia 
mecánica fueron acordes con los de otros transportadores basados en Mn-Fe preparados 
mediante spray drying por VITO
[147, 150-152, 175, 204, 205]
. Todos los materiales mostraron 
pobres características mecánicas independientemente de la relación atómica 
seleccionada y de si se añadió algún inerte para endurecer las partículas. Con ellos se 
desarrollaron trabajos de investigación fundamentalmente en reactores de lecho 
fluidizado discontinuo sin importar el valor de dureza
[147, 150, 152]
. Sin embargo, para la 
evaluación en una unidad CLC en continuo, se han de utilizar partículas con una mayor 
resistencia mecánica para prevenir la defluidización tras un corto periodo de 
experimentación
[151]
. Así, las partículas preparadas por spray drying y calcinadas 4 h a 
950 ºC no resultan adecuadas para ser examinadas en una unidad CLC en continuo. 
Azimi y cols. comprobaron que un aumento de la temperatura durante la calcinación 
conseguía obtener transportadores con mayores durezas
[147, 152]
. Por ello, tanto 
Mn77Fe[SD4] como Mn66FeTi7[SD4] fueron calcinados por segunda vez fijando una 
temperatura más elevada. De esta manera, se realizó un estudio de la resistencia 
mecánica de las partículas de ambos transportadores en función de la temperatura de 
calcinación.  
Además, cuando se mezclan óxido de hierro (Fe2O3 o Fe3O4) y otros óxidos de un metal 
de transición, y estos se ordenan cristalográficamente como una espinela, el material se 
suele denominar ferrita
[206]
. Una de las características más identificativas de este tipo de 
materiales es que exhiben propiedades magnéticas
[207]
, las cuales están influenciadas por 
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el estado de oxidación y la distribución de los cationes metálicos en la red cúbica de la 
espinela
[208]
. Por regla general, dentro de esta estructura los cationes se distribuyen entre 
los huecos tetraédricos y octaédricos de la red a través de un equilibrio
[209]
. Dicho 
equilibrio está fuertemente influenciado tanto por la relación entre los óxidos
[210]
 como 
por las condiciones de calcinación (temperatura y presión parcial de oxígeno)
[211]
. Por 
tanto, puede que el aumento de la temperatura durante la segunda calcinación hasta 
conseguir partículas con una resistencia mecánica adecuada influya en las propiedades 
magnéticas exhibidas por los materiales. Por lo tanto, se sondeó la posibilidad de 
obtener sólidos magnéticos en función de la temperatura de calcinación. Si las partículas 
de un transportador de oxígeno son magnéticas, estas pueden ser separadas de las 
cenizas del carbón generadas en el reactor de reducción. Así, las pérdidas de sólido en 
dicho reactor se minimizarían abaratando más la combustión de carbón vía CLC. 
 
2.4.2.1.1. Efecto de la segunda calcinación 
La segunda calcinación de las partículas de spray drying consistió en realizar un barrido 
aumentando la temperatura hasta obtener una resistencia mecánica adecuada. En cada 
temperatura se utilizaron partículas de Mn77Fe[SD4] o Mn66FeTi7[SD4] y la 
calcinación duró 2h. La Tabla 2.6 muestra las principales características y las 
condiciones de calcinación de cada transportador de oxígeno. 
Tabla2.6Principales características y condiciones de calcinación de los transportadores 
basados en óxidos de Mn-Fe preparados por spray drying (incluye Mn77Fe[L4]). 
Transportador de 
oxígeno 
Condiciones de calcinación 
Porosidad 
(%) 
Resistencia mecánica 
(N) 
Tiempo 
(h) 
Temperatura 
(ºC) 
(Mn0,77Fe0,23)2O3 
Mn77Fe[L4] 4 950 32,9 2,7 
Mn77Fe[SD4] 4 950 59,6 0,4 
Mn77Fe[SD1100] 4+2 950+1100 50,2 0,4 
Mn77Fe[SD1200] 4+2 950+1200 45,3 0,4 
Mn77Fe[SD1225] 4+2 950+1225 38,2 0,8 
Mn77Fe[SD1250] 4+2 950+1250 26,8 1,2 
Mn77Fe[SD1350] 4+2 950+1350 19,0 1,7 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 
Mn66FeTi7[SD4] 4 950 46,2 0,5 
Mn66FeTi7[SD1050] 4+2 950+1050 41,9 0,6 
Mn66FeTi7[SD1100] 4+2 950+1100 28,3 1,0 
Mn66FeTi7[SD1200] 4+2 950+1200 9,5 2,0 
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Al aumentar la temperatura de calcinación aumentó la resistencia mecánica de las 
partículas en ambos transportadores, motivado por la pérdida de porosidad en cada 
material con el incremento de la temperatura. Tras esta segunda etapa de calcinación se 
pudieron obtener dos transportadores de oxígeno con una dureza adecuada para ser 
evaluados en una planta en continuo. Para el sólido con fórmula (Mn0,77Fe0,23)2O3 se 
necesitó elevar la temperatura hasta los 1350 ºC, mientras que sólo se requirió una 
temperatura de 1200 ºC para (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3. Así, se obtuvieron dos nuevos 
transportadores de oxígeno denominados Mn77Fe[SD1350] y Mn66FeTi7[SD1200]. 
Además, se hizo un seguimiento mediante SEM de la morfología de las partículas de 
ambos materiales en función de la temperatura de calcinación. Las Figuras 2.16 y 2.17 
muestran la evolución del aspecto externo de partículas de (Mn0,77Fe0,23)2O3 y 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3, respectivamente.  
 
Figura2.16 Micrografías realizadas con SEM de partículas enteras preparadas por 
spray drying de (Mn0,77Fe0,23)2O3 con diferentes temperaturas de calcinación. 
 
Mn77Fe[SD4] Mn77Fe[SD1100]
Mn77Fe[SD1200] Mn77Fe[SD1350]
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El aumento de la temperatura de calcinación modificó la morfología externa de 
(Mn0,77Fe0,23)2O3. Con la temperatura más baja, Mn77Fe[SD4], las partículas mostraron 
una apariencia rugosa y porosa, que fue derivando en un conjunto de granos unidos 
entre sí y rodeados de huecos o poros, lo cual provocó el aumento de la dureza de las 
partículas. Este fenómeno se aprecia más en las partículas de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 
(véase Figura 2.17), en las que la calcinación a 1200 ºC supuso un gran descenso de la 
porosidad y un aumento muy rápido de la dureza (véase Tabla 2.6). En el detalle de la 
micrografía de Mn66FeTi7[SD1200] se pueden a preciar la aparición de granos 
superpuestos separados por grietas, lo cuales le confieren una resistencia a la fractura 
mecánica alta. 
 
Figura2.17 Micrografías realizadas con SEM de partículas enteras preparadas por 
spray drying de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 con diferentes temperaturas de calcinación. 
 
Mn66FeTi7[SD4]
Mn66FeTi7[SD1200]
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También, los cambios observados mediante el SEM podrían provocar cambios en la 
estructura cristalina del sólido, haciendo aumentar el porcentaje de una determinada 
fase
[186]
 o disociando otras
[175]
. Así, se realizó un análisis mediante XRD a cada material 
en cada temperatura de calcinación. Dichos resultados fueron incluidos dentro del 
apartado dedicado al estudio de magnetización, ya que ayudarán a entender mejor los 
cambios de esta propiedad en las partículas con el incremento de la temperatura de 
calcinación. 
 
2.4.2.1.2. Estudio de magnetización 
La magnetización de un material se puede cuantificar a través de un parámetro que se 
llama permeabilidad relativa ( m )
[212]
. La permeabilidad relativa mide la proporción de 
la magnetización interna respecto a un campo magnético aplicado. Si el material no 
responde a la magnetización del campo aplicado, la intensidad de campo de ese material 
será igual a la del campo aplicado y la permeabilidad relativa será de m  = 1. Si el 
material magnetiza en respuesta al campo magnético externo aplicado, la permeabilidad 
relativa será positiva con un valor mayor que uno. La inmensa mayoría de los sólidos y 
líquidos no son capaces de magnetizarse cuando se les aplica un campo ya que poseen 
una m  de entre 1,00001 y 1,003. Por tanto, se puede tomar como referencia un valor 
de m  = 1 en un material que no exhibe magnetismo. Para obtener la permeabilidad 
relativa de un material se suele medir la susceptibilidad magnética ( mχ ) con un 
susceptibilímetro. Ambas variables están relacionadas a través de la ecuación E2.12: 
 m 0 m
K = (1 + χ ) 
 (E2.12) 
donde 0  es la permeabilidad magnética en el vacío. 
Así, el estudio de magnetización se realizó a través de la medida de la susceptibilidad 
magnética de las muestras preparadas por spray drying y calcinadas a diferentes 
temperaturas. Para ello, se utilizó un susceptibilímetro de la serie MS3 de la compañía 
Bartington Instruments, el cual es capaz de medir hasta un valor de 26 SI (unidades del 
sistema internacional). Acoplado al medidor se utilizó un sensor de frecuencia única 
MS2G, y ambos coordinados por el software Bartsoft
[213]
. 
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Este aparato mide la susceptibilidad magnética volumétrica (
mχ
v ) mediante la 
introducción del material en un contenedor de 1 cm
3
 de volumen que se inserta dentro 
del sensor. Primero se calibró el medidor con una muestra patrón para descartar el valor 
de permeabilidad magnética en el vacío, por lo que en la ecuación E2.12, 0  = 1. 
Después, se pesó el contenedor vacío y lleno de sólido para conocer la masa de cada 
material en el contenedor. Se introdujo el contenedor en el sensor y se realizó la medida. 
Para cometer el menor error posible, este proceso se realizó tres veces con cada muestra. 
Una vez conocido el valor de 
mχ
v , se calculó la densidad del sólido en el volumen del 
contenedor (ρv ) y se calculó la susceptibilidad magnética másica ( mχ
m ) (ecuación 
E2.13). Posteriormente, utilizando la densidad real de cada transportador (real) se pudo 
calcular la susceptibilidad magnética (m) (ecuación E2.14). 
 m
m
χ
χ =
ρ
v
m
v
 (E2.13) 
 m m realχ = χ ρ
m
 (E2.14) 
Para comprender mejor los fenómenos magnéticos, hay que indicar los diferentes 
comportamientos magnéticos cooperativos que se pueden dar en los sólidos (Figura 
2.18). Más adelante, durante la interpretación de los resultados, se realizará una 
explicación más extensa de la relación entre ellos y las estructuras cristalinas de las 
fases observadas en los transportadores. 
 
Figura2.18Orientación de los momentos magnéticos en sólidos con magnetismo 
cooperativo. 
 
En las sustancias sólidas, los distintos tipos de magnetismo aparecen en función de 
cómo sea la ordenación de los espines de los cationes vecinos, por ejemplo de los de 
FERRO-magnetismo ANTIFERRO-magnetismo FERRI-magnetismo
Fe Fe2O3 Fe3O4
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hierro. Cada espín aporta un momento magnético individual, y la suma de todos ellos es 
el momento magnético total. Así, se dice que hay ferromagnetismo cuando todos los 
momentos magnéticos tienen la misma magnitud y están orientados paralelamente. 
Aparece el antiferromagnetismo cuando todos los momentos magnéticos tienen la 
misma longitud pero se ordenan en posiciones antiparalelas. Y el sólido posee carácter 
ferrimagnético si los momentos magnéticos están en posiciones antiparalelas pero 
tienen distintas magnitudes. Esta ordenación de los momentos magnéticos individuales 
hace que el momento magnético total sea máximo en sustancias ferromagnéticas, nulo 
en sustancias antiferromagnéticas, y adquiera un valor medio en los sólidos 
ferrimagnéticos. Se ha de apuntar que el comportamiento ferrimagnético en los sólidos 
es una cualidad característica de las ferritas, donde los cationes están ordenados en redes 
con estructuras cristalinas de espinela
[207]
. 
 
Magnetización de (Mn0,77Fe0,23)2O3 
La Tabla 2.7 muestra los principales valores utilizados para evaluar el proceso de 
magnetización durante las calcinaciones realizadas a las partículas preparadas por spray 
drying con fórmula (Mn0,77Fe0,23)2O3. Incluye los datos de permeabilidad relativa 
obtenidos en el susceptibilímetro y la cuantificación de las fases cristalinas y la 
proporción de amorfo obtenidas mediante XRD. 
Las partículas de (Mn0,77Fe0,23)2O3 comenzaron a exhibir comportamiento magnético 
cuando se sometieron a una temperatura de calcinación de 1225 ºC. Al sacar este 
material de la mufla se pudieron separar un 88 %m de las partículas tras aplicar un 
campo magnético sobre ellas con un pequeño imán. Al incrementar la temperatura de 
calcinación se observó un mayor carácter magnético, obteniéndose un valor similar de 
permeabilidad magnética tanto a 1250 como a 1350 ºC. Por lo tanto, las partículas con 
fórmula (Mn0,77Fe0,23)2O3 seleccionadas por su dureza, Mn77Fe[SD1350], exhibieron 
un comportamiento magnético a temperatura ambiente. 
El aumento de la temperatura produjo un cambio en la cristalinidad de las partículas. 
Por un lado, se formó más cantidad de fases (MnxFe1-x)3O4, debido a la reducción de las 
fases (MnxFe1-x)2O3, y por otro, aumentó la cantidad de fase amorfa en el sólido. Esto 
está de acuerdo con lo observado por Deraz y cols. que vieron resultados similares con 
el aumento de la temperatura en mezclas de Mn-Fe
[214-215]
. 
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Tabla2.7Principales características magnéticas de los transportadores preparados por 
spray drying con fórmula (Mn0,77Fe0,23)2O3 tras el estudio de calcinación. 
  
 
Temperatura máxima de calcinación (ºC) 
(Mn0,77Fe0,23)2O3  
 
950 1100 1200 1225 1250 1350 
m  (-)  1,0 1,0 1,0 1,1 2,7 2,5 
Amorfo (%)  12,0 9,0 14,0 20,0 22,0 20,0 
Fases 
cristalinas (%) 
(MnxFe1-x)2O3 
Mn2O3 55,1 54,4 54,2 40,1 20,8 6,4 
MnFeO3 44,9 45,6 45,8 - - - 
(Mn0,7Fe0,3)2O3 - - - 17,1 6,4 7,2 
Total fases 100,0 100,0 100,0 57,2 27,2 13,6 
(MnxFe1-x)3O4 
Mn2FeO4 - - - 5,9 5,2 10,9 
Mn3Fe3O8 - - - 15,6 19,2 23,8 
Mn1,58Fe1,42O4 - - - 10,1 12,0 16,9 
Mn3O4 - - - 11,2 36,8 34,8 
Total fases 0,0 0,0 0,0 42,8 72,8 86,4 
 
Los materiales calcinados hasta 1200 ºC estuvieron formados únicamente por fases 
bixbyíta, (MnxFe1-x)2O3, bien como Mn2O3 o MnFeO3. Estos transportadores no fueron 
magnéticos a temperatura ambiente debido a que la red cristalina con estructura de 
bixbyíta es antiferromagnética
[206]
. Desde 1200 ºC, con el aumento de la temperatura de 
calcinación se formaron más fases espinelas, (MnxFe1-x)3O4, las cuales dotaron a los 
sólidos de comportamiento ferrimagnético
[206]
.  
La formación con el aumento de la temperatura de una mayor cantidad de fases en 
estado reducido, (MnxFe1-x)3O4, pudo ser debido a las condiciones tan severas de la 
calcinación. En todos los casos, salvo a 950 ºC, durante la calcinación se forman los 
compuestos (MnxFe1-x)3O4
[188-190]
, que posteriormente durante el enfriamiento lento en 
aire tienden a oxidarse hasta (MnxFe1-x)2O3
[170, 191]
. Sin embargo, para que se dé una 
transformación de fase en el enfriamiento es necesario que los cationes Mn
2+
 sean 
oxidados. Así, una temperatura más alta podría haber disminuido la reactividad en la 
etapa de oxidación de los cationes de manganeso impidiendo la total formación de fases 
(MnxFe1-x)2O3. Por tanto, el aumento progresivo de la temperatura en la calcinación 
conllevó que el material fuera menos reactivo durante la oxidación de (MnxFe1-x)3O4 en 
la etapa de enfriamiento. 
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Cabe destacar la formación de (Mn0,7Fe0,3)2O3 desde los 1225 ºC, la cual está expresada 
como fase (MnxFe1-x)2O3 pero está ordenada como una espinela con defectos de 
cationes
[189, 192]
. Esta fase, que es conocida como -MnFeO3, se forma de manera 
intermedia durante la oxidación de (MnxFe1-x)3O4 a (MnxFe1-x)2O3. 
 
Magnetización de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 
La Tabla 2.8 muestra la permeabilidad relativa de las partículas preparadas por spray 
drying con fórmula (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 y calcinadas a diferentes temperaturas. 
También, se incluye la cuantificación de las fases cristalinas y la proporción de amorfo 
en cada uno de los materiales. 
Tabla2.8Principales características magnéticas de los transportadores preparados por 
spray drying con fórmula (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 tras el estudio de calcinación. 
  
 Temperatura máxima de calcinación 
(ºC) 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3  
 
950 1050 1100 1200 
m  (-)  1,0 1,0 1,3 1,6 
Amorfo (%)  15,0 15,0 16,0 24,0 
Fases cristalinas (%) 
(MnxFe1-x)2O3 
Mn2O3 30,2 30,2 42,6 46,2 
MnFeO3 65,1 65,0 38,2 30,4 
Fe2O3 - - 4,5 4,4 
Total fases 95,3 95,2 85,3 81,0 
(MnxFe1-x)3O4 
Fe3O4   5,3 8,9 
Mn1,58Fe1,42O4 - - 3,3 - 
Fe2TiO4 - - - 3,2 
Mn3O4 - - - 1,3 
Total fases 0,0 0,0 8,6 13,4 
 TiO2 4,7 4,8 3,1 5,6 
 
Este material comenzó a exhibir magnetismo a partir de una temperatura de 1100 ºC, 
pudiendo separar completamente las partículas calcinadas a esa temperatura al aplicar 
un campo magnético con un imán. La diferencia de temperatura para magnetizar 
completamente a este sólido respecto de (Mn0,77Fe0,23)2O3, se considera que es debida a 
la diferente relación atómica entre los óxidos, como después vieron Abián y cols.
[216]
. 
Los transportadores calcinados hasta 1050 ºC estuvieron compuestos fundamentalmente 
por fases (MnxFe1-x)2O3: MnFeO3 y Mn2O3, por lo cual no exhibieron magnetismo. En 
estos sólidos varió la proporción de fases (MnxFe1-x)2O3 respecto de los transportadores 
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formulados como (Mn0,77Fe0,23)2O3, ya que la relación molar Mn-Fe (x) fue menor. 
Cuando se fijó una temperatura de 1100 ºC, comenzó a disminuir el porcentaje de 
(MnxFe1-x)2O3 y se observaron algunas especies con estructura de (MnxFe1-x)3O4. La 
formación de las fases con estructura de espinela aumentó a 1200 ºC, donde además, se 
observó la formación de una fase con estructura de espinela. 
Al igual que para (Mn0,77Fe0,23)2O3, el aumento de la temperatura disminuyó la 
velocidad de oxidación durante el enfriamiento lento en aire, no pudiéndose re-oxidar 
completamente todas las fases (MnxFe1-x)2O3
[191]
. El óxido de titanio introducido 
apareció únicamente (en proporción más o menos constante) como TiO2, salvo a la 
temperatura más alta que además formó una espinela con el hierro. Esto parece indicar 
que parte del Ti tuvo que haber formado alguna otra fase distinta del TiO2, con tan baja 
proporción que no pudo ser detectada por el equipo de XRD. 
El magnetismo que exhibieron los materiales calcinados a 1100 y 1200 ºC se considera 
debido a la formación de la fase magnetita (Fe3O4), la cual es conocida por su carácter 
ferrimagnético. El valor de permeabilidad relativa fue menor que el observado en los 
transportadores (Mn0,77Fe0,23)2O3 debido a la proporción de fases magnéticas, ya que el 
porcentaje de amorfo fue similar. También, pudo haber tenido influencia el porcentaje 
de fases (MnxFe1-x)2O3 en los dos tipos de materiales (véanse Tablas 2.7 y 2.8), ya que 
este tipo de ordenamientos presentan comportamiento antiferromagnético
[206]
. 
Otra de las diferencias observadas en (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 fue que no se formaron 
ferritas mangánicas tras la segunda calcinación. Como la temperatura fue más baja que 
la usada para los transportadores (Mn0,77Fe0,23)2O3, las fases (MnxFe1-x)3O4 formadas 
durante la calcinación no pudieron ser estables tras el enfriamiento, ya que la velocidad 
de oxidación de estas fue más alta. Ello facilitó preservar una mayoritaria proporción de 
fases (MnxFe1-x)2O3. 
A modo de resumen, tras una segunda calcinación se han obtenido dos transportadores 
de oxígeno preparados por spray drying que exhiben magnetismo a temperatura 
ambiente. A priori, el uso de Mn77Fe[SD1350] va a estar limitado a la combustión de 
carbón vía iG-CLC debido al bajo porcentaje de fases (MnxFe1-x)2O3. Mientras que 
Mn66FeTi7[SD1200] podría quemar el carbón vía CLOU al estar constituido 
mayoritariamente por fases (MnxFe1-x)2O3. Por tanto, será necesario evaluar la 
capacidad de regeneración de la fase (MnxFe1-x)2O3 en este transportador en función de 
la temperatura y de la presión de oxígeno. 
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2.4.2.2. Ensayos termogravimétricos 
2.4.2.2.1. Reactividad y RTO de Mn77Fe[SD1350]  
Mn77Fe[L4] mostró una alta reactividad con el H2 y el O2, moderada con el CO y muy 
baja frente al CH4 (véase Figura 2.11). Todo ello hizo que Mn77Fe[L4] fuera 
equiparable a otros transportadores de oxígeno con bajo coste basados en hierro ya 
testados y que mostraron buen comportamiento quemando carbón en una unidad iG-
CLC
[73-75, 77, 120]
. Al escalar el método de producción del sólido a uno industrial (spray 
drying) puede que la reactividad frente a estos compuestos gaseosos varíe. Más aún, 
cuando se han modificado las condiciones de calcinación para obtener partículas con 
una adecuada resistencia mecánica. Además de los cambios morfológicos apreciados en 
ambos transportadores, el aumento de la temperatura durante la calcinación suele llevar 
asociado una pérdida de reactividad en el transportador
[92]
. Por ello, es necesario 
comparar las posibles diferencias de reactividad entre Mn77Fe[L4], su homólogo 
producido por spray drying, Mn77Fe[SD4] y el transportador calcinado dos veces y 
seleccionado para quemar carbón, Mn77Fe[SD1350]. 
Para ello, se programaron dos tipos diferentes de ensayos en el TGA en condiciones 
isotermas con los tres materiales. Primero, para evaluar las propiedades CLOU se 
realizaron 3 ciclos redox en N2-Aire a 870 ºC, de manera similar a los antes realizados 
(véase Figura 2.4). Con ellos, se evaluó la capacidad de transporte de oxígeno vía su 
desacoplamiento ( do
TOR ) y la velocidad de descomposición-regeneración de        
(Mn0,77Fe0,23)2O3. Segundo, para analizar el comportamiento frente a un combustible 
gaseoso se llevaron a cabo 4 ciclos redox a 950 ºC. Las reducciones se hicieron con una 
mezcla de 5 %v H2 + 40 %v H2O (con N2 hasta completar el 100 %v del flujo) y las 
oxidaciones en aire. Además, siempre antes de cada etapa se introdujo una purga de N2 
durante 2 minutos para evitar la mezcla de ambos tipos de gases. Con estos ensayos se 
calculó la capacidad de transporte de oxígeno del combustible gas ( gTOR ) y la velocidad 
de las reacciones redox entre (Mn0,77Fe0,23)3O4 y Mn0,77Fe0,23O. La Figura 2.19 muestra 
las curvas de conversión de Mn77Fe[L4], Mn77Fe[SD4] y Mn77Fe[SD1350] con el 
tiempo durante el ciclo 3 ó 4 realizado en el TGA. 
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Figura2.19Conversión de Mn77Fe[L4], Mn77Fe[SD4] y Mn77Fe[SD1350] en 
función del tiempo en el TGA durante la descomposición-regeneración de 
(Mn0,77Fe0,23)2O3 tras 3 ciclos en N2-Aire a 870 ºC; o durante la reducción-oxidación de 
(Mn0,77Fe0,23)3O4 tras 4 ciclos en 5 %v H2 + 40 %v H2O (N2 hasta el 100 %v de flujo)-
Aire a 950 ºC. 
 
En general, el escalado del método de producción a spray drying provocó una mejora 
muy significativa de la velocidad de reacción de las partículas tanto durante la 
descomposición-regeneración de (Mn0,77Fe0,23)2O3 en ciclos de N2-aire, como durante la 
reducción-oxidación de (Mn0,77Fe0,23)3O4 con ciclos de H2-aire. El aumento de la 
reactividad de Mn77Fe[SD4] se pudo deber a que estas partículas tuvieron una mayor 
porosidad que las de Mn77Fe[L4] (véase Tabla 2.6). Ello también provocó que tanto la 
do
TOR  como la 
g
TOR  aumentaran ligeramente respecto del transportador producido por 
peletización. La doTOR  fue de 0,032, lo cual supuso una descomposición de 
(Mn0,77Fe0,23)2O3 en (Mn0,77Fe0,23)3O4 del 94 %. La 
g
TOR  fue de 0,067, permitiendo la 
conversión completa desde (Mn0,77Fe0,23)3O4 hasta Mn0,77Fe0,23O
[169]
. 
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Además, se observa que la segunda calcinación realizada en las partículas de spray 
drying provocó una reducción de la velocidad de reacción respecto de las partículas 
calcinadas una vez, salvo durante la oxidación Mn0,77Fe0,23O en aire a 950ºC. 
La velocidad de la descomposición-regeneración de (Mn0,77Fe0,23)2O3 presente en 
Mn77Fe[SD1350] fue más lenta incluso que la observada en Mn77Fe[L4]. A pesar de 
esta pérdida de reactividad, la do
TOR  de Mn77Fe[SD1350] fue del 0,03, lo que supuso 
una ligera disminución del valor observado en Mn77Fe[SD4] pero similar al calculado 
para las partículas producidas por peletización (véase Tabla 2.4). 
Mn77Fe[SD1350] mostró una menor velocidad de reacción con el H2 tras la segunda 
calcinación, motivado por la pérdida de porosidad en las partículas durante la 
calcinación a 1350 ºC (véase Tabla 2.6). Sin embargo, la reactividad de 
Mn77Fe[SD1350] con el H2 fue semejante a la observada en Mn77Fe[L4], a pesar de la 
diferencia de porosidad entre ambos transportadores (véase Tabla 2.6). Sin embargo, 
una vez que los tres materiales fueron reducidos hasta Mn0,77Fe0,23O, la velocidad de 
regeneración de esta fase fue rápida y similar en todos los casos. Esto pone de 
manifiesto la independencia de la oxidación de Mn0,77Fe0,23O frente al método de 
preparación del transportador o a las condiciones de calcinación de las partículas. 
Una vez evaluada la reactividad y la capacidad de transporte de oxígeno de 
Mn77Fe[SD1350] queda refrendado lo apuntado al observar el análisis de XRD. Por 
tanto, este material no parece adecuado para la combustión de carbón a través de un 
proceso CLOU, fundamentalmente porque la velocidad de regeneración de 
(Mn0,77Fe0,23)2O3 fue muy baja. Pero su uso como transportador para quemar carbón 
mediante el proceso iG-CLC parece apropiado. Viendo que la reactividad que el sólido 
mostró con el H2 y el O2 fue muy pareja a la de Mn77Fe[L4], se podría pensar que 
tendrá un comportamiento similar al de las partículas peletizadas frente a los demás 
componentes gaseosos presentes en el reactor de reducción (CO y CH4). Sin embargo, 
para tener una valoración exacta de la velocidad de reacción de (Mn0,77Fe0,23)3O4 en 
Mn77Fe[SD1350] frente a estos gases, se desarrollaron ensayos en TGA similares a los 
planteados para Mn77Fe[L4] (véase Tabla 2.3). Así, se realizaron 4 ciclos redox 
consistentes en reducción en 15 %v de H2, CO y CH4 y oxidaciones en aire a 950 ºC 
entre (Mn0,77Fe0,23)3O4 y Mn0,77Fe0,23O; véase Figura 2.20. 
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Figura2.20Evolución de la conversión de las partículas de Mn77Fe[SD1350] con el 
tiempo tras 4 ciclos redox desarrollados en el TGA a 950 ºC, durante la reducción en: 
15 %v H2, 15 %v CO + 20 %v CO2 y 15 %v CH4 + 20 %v H2O, y la oxidación en aire. 
 
La reactividad más alta que Mn77Fe[SD1350] mostró fue con el H2, seguida por la 
alcanzada con el CH4 y el CO, respectivamente. Particularmente, destaca el aumento de 
la velocidad de reacción de este transportador con el CH4 respecto al sólido producido 
por peletización (véase Figura 2.10). Con todos los combustibles fue posible la 
conversión completa desde (Mn0,77Fe0,23)3O4 hasta Mn0,77Fe0,23O. La velocidad de 
oxidación de las partículas sólidas fue muy similar en todos los casos 
independientemente del gas utilizado durante la reducción. En la Figura 2.20 se ha 
incluido la conversión alcanzada durante la oxidación de Mn0,77Fe0,23O en el ciclo 4 
durante el ensayo con H2. 
La Figura 2.21 compara los valores del índice de velocidad normalizados frente a 
diferentes gases y la g
TOR  de Mn77Fe[SD1350] con los de otros materiales de bajo coste 
basados en Fe y ya utilizados en iG-CLC con carbón
[130]
. Esta figura también incluye un 
transportador basado en Fe obtenido de forma sintética y el material Mn77Fe[L4] para 
su comparación. La reactividad de Mn77Fe[SD1350] frente al H2 y al CH4 fue la más 
alta de todos los transportadores comparados. Merece la pena resaltar el destacado valor 
obtenido con el CH4, el cual fue muy superior al de Mn77Fe[L4] e incluso mayor al 
observado con el transportador sintético de Fe. Con el CO, este sólido basado en Mn-Fe 
mostró una reactividad análoga a la observada en Mn77Fe[L4], el mineral de Fe y el 
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residuo de Fe. La reactividad con el O2 fue alta alcanzando un valor similar al obtenido 
con Mn77Fe[L4], la ilmenita o el sintético de Fe. Además, la g
TOR  fue muy pareja a la 
de Mn77Fe[L4], y destacadamente mayor que la de los demás materiales. Todo ello 
indica que con Mn77Fe[SD1350] podría mejorarse el rendimiento de la combustión de 
carbón durante el proceso iG-CLC. Por tanto, se va a evaluar este transportador en una 
unidad en continuo de CLC con carbón para conocer su comportamiento real en el 
proceso iG-CLC.
 
 
Figura2.21Comparación del índice de velocidad normalizado con diferentes 
combustibles gaseosos y con O2, y de la capacidad de transporte de oxígeno entre las 
partículas de Mn77Fe[SD1350] y otros transportadores de oxígeno de bajo coste 
basados en Fe ya testados en una unidad iG-CLC con carbón. 
 
2.4.2.2.2. Reactividad y RTO de Mn66FeTi7[SD1200] 
En todos los transportadores evaluados, los ensayos realizados en TGA consistieron en 
ciclos redox en condiciones isotermas. Con Mn66FeTi7[SD1200], se plantearon 
experimentos en TGA variando la temperatura para obtener la capacidad de transporte 
de oxígeno. Con ellos se obtuvieron la reactividad de los sólidos frente a diferentes 
gases y las diferentes capacidades de transporte de oxígeno según la reacción 
desarrollada. La estequiometria está muy influenciada por la presión parcial de oxígeno 
y la temperatura (véase Figura 2.15), por lo que el grado de oxidación de las partículas 
dependerá de estos parámetros. Así, se desarrollaron ensayos incrementando o 
disminuyendo la temperatura durante la etapa de reducción (TPR) u oxidación (TPO), 
respectivamente. 
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Los experimentos consistieron en dos ciclos, y en cada uno de ellos se realizó un TPR 
utilizando una rampa de calentamiento de 20 ºC/min y un TPO con una rampa de 
enfriamiento de 8 ºC/min. Los TPR fueron realizados introduciendo una corriente de 
100 %v N2 o 15 %v CH4 + 20 %v H2O (N2 hasta completar flujo) para analizar la 
capacidad de transporte de oxígeno vía su desacoplamiento y la capacidad total de 
transporte de oxígeno del sólido, respectivamente. En los TPO se alimentó al reactor 
aire o aire diluido (5 %v O2) para evaluar la regeneración de la fase bixbyíta, 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3, en función de la presión parcial de oxígeno. Cada ensayo se 
inició desde temperatura ambiente con el gas reductor pasando a través del reactor hasta 
una temperatura de 1000 ºC. Una vez estabilizada la masa de la muestra a 1000 ºC, se 
alimentó la corriente oxidante. Primero se mantuvo la temperatura durante 2 minutos y 
después se disminuyó hasta los 400 ºC. Una vez que la muestra llegó a esa temperatura 
se realizó el segundo ciclo. Hay que apuntar que se introdujo una etapa de purga de N2 
entre cada TPR y TPO cuando se utilizó CH4 como gas reductor. Se ha de tener en 
cuenta que los valores de masa medidos por la microbalanza del TGA variaron con los 
cambios de temperatura. Por ello, con anterioridad se llevaron a cabo los mismos 
ensayos sin partículas en la cestilla (únicamente con lana de cuarzo) para obtener 
diferentes termogramas denominados blancos, que sirvieron como referencia. Todos los 
experimentos fueron realizados automáticamente mediante la programación simultánea 
del sistema de control de temperatura del horno y de los controladores de flujo másico y 
las válvulas electrónicas. 
La Figura 2.22 muestra la pérdida de masa normalizada con el cambio de la temperatura 
para los experimentos realizados con Mn66FeTi7[SD1200]. Independientemente del gas 
utilizado durante los TPR, este material fue capaz de oxidarse completamente a 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 cuando se utilizó aire en cada TPO. En los ensayos con 5 %v O2, 
sólo se pudo regenerar entorno al 25 %m de esta fase, lo cual permitió al sólido 
transportar entre un 0,6-0,8 %m de oxígeno vía desacoplamiento. La 
do
TOR  máxima (con 
aire) fue de 0,026, lo que representó la descomposición completa de 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 presentes en este material (véase Tabla 2.8)
[169]
. La t
TOR  
máxima obtenida fue de 0,077, lo que equivalió al 80 % de la máxima capacidad de 
transporte entre (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 y (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O2,5
[169]
. Se ha de tener en 
cuenta que alguna de las fases formadas durante la reducción pueden no ser capaces de 
transportar oxígeno al combustible (por ejemplo TiO2). Las partículas de 
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Mn66FeTi7[SD1200] oxidadas en un 5 %v O2 tuvieron una capacidad de transporte de 
oxígeno de 0,059. Dicho valor fue establecido como la capacidad total de transporte de 
oxígeno ( t
TOR ) para este material. 
 
Figura2.22 Pérdida de la masa normalizada () de Mn66FeTi7[SD1200] con la 
evolución de la temperatura durante los TPR (20 ºC/min) en N2 y CH4 y los TPO         
(8 ºC/min) en 21 y 5 %v O2 realizados en el TGA. 
 
En la estequiometría de Mn66FeTi7[SD1200] hubo un exceso de oxígeno en todos los 
estados de oxidación de este sólido, desde (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 hasta 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O2,5. Por ello, puede que la capacidad de transporte de oxígeno no se 
mantenga constante con los ciclos, como se observó en transportadores basados en 
CaMnO3-
[141, 199]
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Se llevaron también a cabo 10 ciclos redox a 950 ºC en el TGA para evaluar tanto la 
t
TOR  como la reactividad a lo largo de los ciclos. La conversión de las fases del sólido 
durante cada etapa del ensayo estuvo limitada por un tiempo determinado para averiguar 
si se producía la activación de las partículas
[199, 217]
. Cada ciclo consistió en 2 minutos 
de purga en N2, seguidos de otros 2 minutos alimentando un 15%v CH4 + 20 %v H2O. 
Tras 2 minutos de purga en N2, las partículas se oxidaron durante 5 minutos con aire. La 
Figura 2.23 muestra la pérdida de masa normalizada durante los 10 ciclos del ensayo. 
Las partículas de Mn66FeTi7[SD1200] sufrieron activación durante los primeros 6 
ciclos hasta tener una capacidad de transporte de oxígeno de 0,058 en el ciclo 10. Dicha 
activación se produjo por el aumento de la velocidad de oxidación de mangano-wustita, 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O2,5, a espinela, (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,1, ya que en cada ciclo se 
pudo oxidar una fracción mayor de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O2,5 formada. Además, la 
capacidad de oxígeno desacoplado ( do
TOR ) pasó de 0,004 en los primeros ciclos a 0,007 
en el ciclo 10, lo cual significó un 12% del oxígeno total transportado por el sólido. Sin 
embargo, lo más interesante es que con Mn66FeTi7[SD1200] siempre se pudo oxidar la 
fase espinela, (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,1, en aire a 950 ºC, cosa que con ninguno de los 
materiales preparados únicamente con mezclas de Mn-Fe se observó. Por tanto, el TiO2 
mejoró la capacidad de regeneración de la bixbyíta en los materiales basados en Mn-Fe. 
 
Figura2.23Pérdida de la masa normalizada () de Mn66FeTi7[SD1200] a 950 ºC 
durante 10 ciclos en TGA. Purga: 100 %v N2; Reducción: 15 %v CH4 + 20 %v H2O; 
Oxidación: aire. 

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Para poder explicar la activación de las partículas de Mn66FeTi7[SD1200] se realizó un 
estudio de la evolución de las fases cristalográficas del transportador con los ciclos 
redox. Ello consistió en el análisis mediante XRD del material tras 1, 3 y 10 ciclos 
redox en el TGA reduciendo las partículas con un 15 %v CH4 y oxidándolas con aire a 
950 ºC (Figura 2.24). Esta figura muestra la cuantificación de las fases cristalinas 
durante las etapas de reducción y oxidación de los ciclos evaluados, realizada mediante 
el software TOPAS. También, la   Figura 2.24 incluye las fases observadas tras realizar 
1 ciclo inicial en N2-Aire a 900 ºC, con el que se evaluó los cambios observados por la 
descomposición-regeneración de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3. 
 
Figura2.24Cuantificación de fases cristalinas por XRD (mediante el software TOPAS) 
en Mn66FeTi7[SD1200] tras experimentación en el TGA. Tras 1 ciclo de 
descomposición regeneración en 100 %v N2-Aire a 900 ºC; y tras 1, 3 y 10 ciclos redox 
en 15 %v CH4 + 20 %v H2O (N2 para completar el flujo)-Aire a 950 ºC. 
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Para una mejor comprensión de la Figura 2.24, las diferentes fases cristalinas 
observadas mediante XRD se han agrupado en familias que muestran similares 
ordenamientos de red o estado de oxidación de los cationes. Así, por ejemplo la familia 
mangano-wustita aglutina compuestos mixtos formados por cationes de Mn
2+
 y Fe
2+
 
ordenados en una red de ulvoespinela o de fases de óxidos simples con ese estado de 
oxidación (MnO). 
La descomposición en N2 de las fases bixbyíta dio como resultado principalmente una 
fase espinela rica en Mn, (Mn2FeO4), que se oxidó posteriormente a bixbyíta. Se 
observa un pequeño porcentaje de bixbyíta (6,5 % de Mn2O3) que no es reducido o de 
espinela (MnFe2O4) que no es oxidado. Los cationes de Ti
4+
 están integrados junto con 
los de Fe en estructuras hexagonales compactas (hcp) que variaron entre la fase ilmenita 
(FeTiO3) en estado reducido y una fase parcialmente oxidada (Fe3Ti3O10)
[218]
. 
Las partículas reducidas con CH4 estuvieron compuestas por fases de espinela y de 
mangano-wustita, prevaleciendo la proporción de estas últimas con los ciclos. Así, tras 
un primer ciclo con similar proporción de ambas fases, las fases con estructura de 
espinela fueron capaces de reducirse cada vez más obteniendo mayor proporción de 
fases de la familia de la mangano-wustita. Las muestras oxidadas estuvieron formadas 
principalmente por fases de bixbyíta y fases hcp de Fe y Ti. Con el número de ciclos, se 
observó un ligero cambio en la distribución de las fases bixbyíta. Los cationes Ti
4+
 
estuvieron integrados completamente en diferentes fases no observándose nunca TiO2. 
Por lo tanto, parece que la activación de las partículas de Mn66FeTi7[1200] fue por el 
aumento de la proporción de las fases mangano-wustita con los ciclos durante la 
reducción con CH4. Como la oxidación de las fases espinela es más lenta que la 
oxidación de las fases mangano-wustita, cada vez se redujo más cantidad de las 
primeras. Esto provocó que la conversión de sólido fuera mayor durante la reducción de 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,1 que durante la posterior oxidación de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O2,5. 
Sin embargo, la activación de las partículas con los ciclos durante la etapa de oxidación 
de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O2,5 hizo que la conversión de las partículas fuera la misma 
durante la reducción y la oxidación del transportador. 
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2.4.3. Interpretación de los resultados  
Dependiendo del estado de oxidación de los cationes, las tres fases cristalinas 
implicadas en las reacciones redox que tienen lugar en los transportadores de oxígeno 
basados en Mn-Fe son la bixbyíta, la espinela y la mangano-wustita. Los cationes en 
cada una de ellas están ordenados en una red cúbica pero la distribución de estos es 
diferente en cada caso. La Figura 2.25 muestra el ordenamiento de los iones en las tres 
configuraciones cúbicas dependiendo del estado de oxidación de los cationes metálicos. 
 
Figura2.25Ordenamiento de los iones en las estructuras cristalinas implicadas en los 
procesos redox de los transportadores de oxígeno basados en Mn-Fe. O
2-
: anión de 
oxígeno; M
2+
: catión metálico con estado de oxidación 2; M
3+
: catión metálico con 
estado de oxidación 3. 
 
La red cristalina de la bixbyíta es un ordenamiento cúbico compacto tipo fluorita 
(CaF2). Esta estructura se puede definir como una red cúbica primitiva de aniones con 
cationes en la mitad ordenada de los huecos cúbicos. Cada hueco en este tipo de red se 
denomina B o D dependiendo del cubo que se observe, ya que ambos se sitúan 
correlativamente en cubos vecinos. En el caso de (MnxFe1-x)2O3, cada catión Mn
3+
 o 
Fe
3+
 se sitúan indistintamente en los sitios B y D en los centros del cubo. Cada uno de 
ellos está coordinado por 6 aniones O
2-
 en las esquinas de cada cubo, ya que 2 
posiciones aniónicas están vacías
[189]
.  
La red de mangano-wustita es tipo cloruro de sodio (NaCl), la cual se puede definir 
como una estructura cúbica centrada en las caras. Cada catión metálico está rodeado por 
seis aniones equidistantes situados en los vértices de un octaedro, y de la misma 
manera, cada anión está rodeado por seis cationes metálicos. En MnxFe1-xO, la 
distribución de los cationes metálicos es al azar en los puntos medios de las aristas de 
cada cubo. 
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La estructura de espinela se puede definir como un ordenamiento cúbico ABC de O
2-
, 
donde los cationes ocupan los huecos tetraédricos y octaédricos (sitios A y B, 
respectivamente). Por tanto, para entender mejor el ordenamiento de los cationes entre 
los huecos de la red cúbica, un compuesto con estructura de espinela se puede escribir 
como AB2O4, donde A son los cationes divalentes y B los cationes trivalentes. En 
(MnxFe1-x)3O4, es más complejo explicar la distribución de los cationes de Mn y Fe que 
en las anteriores configuraciones cristalinas, ya que su ordenación depende del grado de 
inversión de la red de espinela
[209]
. Por tanto, se va a realizar un estudio más profundo 
de esta estructura en mezclas de óxidos de Mn-Fe, ya que además la oxidación de esta 
red cristalina es la que procura la descomposición de (MnxFe1-x)2O3 y con ello la 
capacidad de transporte de oxígeno vía CLOU. 
 
2.4.3.1. Estudio de la fase espinela en (Mn xFe1-x)3O4 
Por regla general, dentro de la estructura espinela los cationes se distribuyen entre los 
huecos A y B de la red cúbica a través de un balance de cargas
[209]
. Dicho balance está 
fuertemente influenciado tanto por la relación entre los óxidos
[210]
 como por las 
condiciones de calcinación (temperatura y presión parcial de oxígeno)
[211]
. En óxidos 
ordenados en una red de espinela la distribución de los cationes puede describirse como 
 2+ 3+ 4BAM 2 M O  x y . Todos los cationes M
3+
 se sitúan en los huecos tetraédricos (B) 
y todos los cationes M
2+
 en los sitios tetraédricos (A). Con este reparto de los cationes 
se dice que la red de espinela es normal. 
Si parte de los cationes M
3+
 pasan de los sitios octaédricos a los tetraédricos, los 
cationes 2+
AM  en igual proporción son enviados a los sitios octaédricos, y se dice que la 
estructura sufre una inversión. El límite está cuando en los sitios octaédricos únicamente 
se ordenan cationes M
3+
, pudiendo pasar como máximo la mitad de los cationes M
3+
 
ubicados originariamente en los huecos octaédricos. Así, dependiendo del grado de 
inversión se tiene la siguiente distribución de cationes: 
 
   2+ 3+ 3+ 2 3+4 4A B A B
Espinela normal                       Espinela totalmente invertida
M 2 M O           M M , M O

      x y y x y
  
Esta distribución de los iones entre los huecos de la red de espinela también afecta al 
magnetismo de los sólidos si los cationes tienen espín desapareado, por ejemplo el Fe
3+
. 
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Una manera sencilla de verlo es fijándose en la distribución de los cationes de la 
magnetita, Fe3O4, ya que es un material ferrimagnético muy conocido. 
  3+ 2+ 3+ 4A BFe Fe , Fe O  y x y   
La magnetita está ordenada en una red cristalina de espinela totalmente invertida con 
una distribución equitativa de los iones Fe
3+
 entre los sitios A y B. El comportamiento 
magnético de la magnetita se produce por la interacción de los cationes Fe
3+
 situados en 
posiciones tetraédricas y octaédricas. Los iones Fe
3+
 de los sitios tetraédricos están 
alineados antiparalelamente a los cationes Fe
3+
 y Fe
2+
 de los huecos octaédricos, pero 
estos a su vez también están alineados antiparalelamente entre ellos dentro del sitio B. 
Ello hace decrecer la intensidad del momento magnético de los cationes dentro de los 
huecos octaédricos, haciendo que el momento magnético total de la red tenga un valor 
medio y aparezca el ferrimagnetismo; véase Figura 2.18. Por tanto, la estructura 
totalmente invertida de la magnetita asegura una misma cantidad de cationes Fe
3+
 en A 
y B, y esto genera un momento magnético total máximo entre los 3+
AFe  y 
3+
BFe . 
Según se van sustituyendo iones de Fe por otros cationes metálicos, por ejemplo Mn, 
estos ocupan los huecos tetraédricos desplazando parte de los Fe
3+
 a los sitios B, y el 
cristal de espinela pasa a estar parcialmente invertido
[207]
. Conforme aumenta la 
cantidad de óxido de manganeso, mayor número de iones Fe
3+
 migran a los sitios 
octaédricos, lo cual desinvierte la espinela y hace debilitar el carácter ferrimagnético de 
la estructura
[189]
. El caso extremo se da en la hausmanita (Mn3O4), donde sólo hay iones 
de Mn y la estructura de la espinela es normal:  2+ 3+ 4A BMn 2 Mn O  x y . 
En nuestro caso se tienen mezclas de cationes de Mn y Fe, que dependiendo de la 
relación entre los óxidos en la mezcla original, su distribución puede cambiar, y con ella 
el grado de inversión. Este tipo de espinelas pueden formularse de manera general como 
MnxFe3-xO4, en las cuales x va de 0 a 1 si hay un exceso de Fe, y de 1 a 3 si tienen 
mayor contenido de manganeso
[209]
. Así, la distribución de los iones se puede expresar: 
 
   2+ 3+ 2+ 3+ 2 3+ 3+x 1-x 1-x 1+x 4 3-x x-1 4A B A B
Rica en Fe (totalmente invertida)          Rica en Mn (normal)
Mn Fe Fe Fe O             Mn Fe Mn O

      
  
La mayor o menor cantidad de manganeso hace que los cationes 
3+
BFe  sean más o 
menos sustituidos por cationes Mn
2+
 y Mn
3+
 cambiándose la distribución de los 
iones
[210]
. 
 Capítulo 2 
 
 138  
 
Los cationes Mn
3+
 prefieren la coordinación octaédrica, mientras que los cationes Mn
2+
 
escogen la tetraédrica (por su mayor radio iónico), lo cual hace desplazar parte de los 
cationes Fe
3+
 hacia los sitios octaédricos
[207]
. Se ha de tener en cuenta que el número de 
cationes Mn
2+
 intercambiados desde las posiciones tetraédricas a las octaédricas es igual 
al número de cationes Fe
3+
 desplazados desde los huecos B a los A. Este tránsito de 
cationes define el grado de inversión de la estructura de la espinela, bien expresado 
como cantidad de 
3+
AFe
[208] 
o como 
2+
BMn
[219]
. Así, la estructura puede variar desde una 
espinela normal con x = 3 (Mn3O4) hasta la espinela totalmente invertida cuando x = 0 
(Fe3O4). 
En espinelas formadas mayoritariamente por Mn (como en nuestro caso), Bakare y cols. 
vieron que el tránsito de Mn
2+
 entre los sitios A y B era bajo, ya que este tipo de 
cationes tiene preferencia por los huecos tetraédricos
[207]
. Pero a medida que aumente la 
cantidad de hierro en la mezcla, el movimiento de estos cationes aumentará, y con él el 
grado de inversión de la espinela. Gillot y cols. observaron que un mayor grado de 
inversión en la estructura cristalina mejoraba la velocidad de oxidación de los iones 
divalentes, por haber mayor número de estos en los huecos octaédricos
[220]
. Carta y cols. 
apuntaron que esto podía deberse a la energía necesaria para romper los tipos de enlaces 
característicos de cada hueco. Ellos vieron que los cationes divalentes situados en los 
huecos octaédricos estaban unidos por enlaces débiles, mientras que los M
2+
 ubicados 
en los huecos A estaban unidos por enlaces más fuertes
[221]
. Así, un mayor grado de 
inversión en la espinela supondría facilitar la oxidación de los cationes divalentes 
ubicados en los huecos octaédricos. 
 
2.4.3.2. Discusión de los resultados de la oxidación de (Mn 0,77Fe0,23)3O4 
Con lo visto anteriormente, se pueden discutir las dificultades que se encontraron 
durante la oxidación de (Mn0,77Fe0,23)3O4. Según lo aportado por Battault y cols.
[209]
, con 
esta estequiometría la distribución de los cationes en (Mn0,77Fe0,23)3O4 podría escribirse 
como: 
  2+ 3+ 3 3+ 2+0,71 0,29 1,32 0,39 0,29 4A BMn Fe Mn Fe Mn O
     
donde se ve cómo la cantidad de cationes Mn
2+
 en los huecos tetraédricos en mucho 
mayor que la de estos iones en los huecos octaédricos. 
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Ello podría haber influido en la oxidación de (Mn0,77Fe0,23)3O4 hasta (Mn0,77Fe0,23)2O3. 
En este sentido Gillot y cols. estudiaron ampliamente la oxidación de las espinelas de 
Mn-Fe ricas en manganeso
[220-222]
 y desarrollaron un modelo cinético de su 
oxidación
[191]
. Según estos autores, la oxidación de los cationes Mn
2+
 está regida por 
dos mecanismos diferentes de oxidación según estén ubicados estos cationes Mn
2+
 en 
los huecos octaédrico o tetraédricos. 
En la oxidación de los iones Mn
2+
 en los sitios octaédricos, la velocidad de oxidación 
está controlada por un mecanismo de difusión sin que la red cristalina sufra ningún 
cambio. Durante esta etapa, la 
do
oX de la espinela describe una curva parabólica 
generándose defectos en la estructura cristalina de la espinela. Según Gillot y cols., 
estos defectos están provocados por vacantes de cationes en los huecos octaédricos, 
controlados por el coeficiente de difusión que es función de la presión parcial de 
oxígeno
[221-222]
. 
En la oxidación de los Mn
2+
 de los sitios tetraédricos, la cinética de esta reacción está 
controlada por un modelo de nucleación y provoca que la espinela con defectos se 
transforme en Mn2O3 y MnFeO3. La 
do
oX de esta etapa describe una curva con un 
periodo de retardo dependiente de la concentración de oxígeno. Por tanto, según Gillot y 
cols., la velocidad de regeneración de (MnxFe1-x)2O3 está controlada por la cantidad de 
cationes Mn
2+
 situados en los huecos tetraédricos de (MnxFe1-x)3O4 que se van oxidando 
a Mn
3+
. Esto explicaría la dificultad de oxidar a (Mn0,77Fe0,23)3O4, dado la elevada 
cantidad de iones Mn
2+
 situados en los sitios tetraédricos respecto de los ubicados en los 
octaédricos. Además, este mecanismo aclararía el periodo de retardo visto en las 
muestras cuando las condiciones de temperatura y presión parcial de oxigeno estuvieron 
cercanas a las del equilibrio (véase Figura 2.6). Sin embargo, en Mn66FeTi7[SD1200] 
este periodo de retardo no se apreció, y se pudo oxidar la fase (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,1, 
por lo que se debe estudiar más a fondo que cambió en este transportador. 
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2.4.3.3. Discusión de los resultados de la oxidación de 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,1 
En Mn66FeTi7[SD1200] hubo dos cambios respecto de los transportadores basados en 
(Mn0,77Fe0,23)2O3. El primero fue que se utilizó un menor ratio de manganeso en la 
mezcla sólida (x =0,66 en vez de 0,77). Esto podría haber resultado una ventaja para 
oxidar la fase espinela debido a que el aumento de la cantidad de hierro facilitaría un 
grado de inversión mayor de esta estructura, y con ello mayor poder de regeneración de 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3
[220]
. Sin embargo, la disminución de x de 0,77 a 0,66 parece que 
no tuvo relevancia, si se analiza el material Mn60Fe[L4] preparado por peletización y 
con una relación entre los óxidos de Mn-Fe similar. Viendo la Figura 2.4 y la Tabla 2.4, 
se aprecia como las velocidades de la descomposición-regeneración de (Mn0,6Fe0,4)2O3 
vía CLOU fueron más lentas que las de (Mn0,77Fe0,23)2O3. Así, parece que la cantidad de 
cationes Mn
2+
 ubicados en los huecos tetraédricos siguió siendo elevada cuando se 
disminuyó la relación x de 0,77 a 0,6. 
El segundo cambio ocurrido en Mn66FeTi7[SD1200] fue la incorporación de una 
pequeña cantidad de TiO2. Algunos autores han estudiado el efecto de la incorporación 
de TiO2 en diferentes tipos de ferritas con distintas relaciones entre el Mn y el Fe. 
Lotgering
[223]
 vio que la incorporación de iones Ti
4+
 aumentaba la movilidad de los 
cationes reactantes (Mn
2+
 y Fe
3+
) debido a que los cationes Ti
4+
 generaban vacantes de 
cationes, haciendo disminuir la energía de activación para la formación de la ferrita, 
pero su efecto dependía de la concentración. Johnson y cols.
[224]
 observaron que estos 
iones tienen una fuerte tendencia por ocupar los sitios B en la red cristalina de espinela. 
Así, pequeñas adiciones de Ti
4+
 se disuelven en los huecos octaédricos generando 
vacantes de cationes en ellos. Ello hace mejorar la difusión de los cationes reactantes 
para formar la fase espinela pero sin que haya variación en la distribución de los demás 
cationes entre los huecos. Sin embargo, estos autores vieron que cantidades mayores de 
Ti
4+
 promueven la formación de un mayor número de Fe
2+
 por la reducción de Fe
3+
 en 
los huecos octaédricos. 
Mostafa y cols.
[225]
 estudiaron la sustitución de cationes de Mn por iones Ti
4+
 en ferritas 
mangánicas. Estos autores corroboraron que la distribución de los cationes entre los 
huecos de la red cúbica dependía de la cantidad de TiO2 introducida. Así, al añadir una 
cantidad pequeña de TiO2, ellos observaron cómo los iones Ti
4+
 ocuparon las vacantes 
creadas en los sitios B, sin la migración de los iones Fe
3+
 desde los sitios octaédricos a 
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los huecos tetraédricos. Por el contrario, estos autores comprobaron cómo a medida que 
se aumentaba el número de cationes Ti
4+
 disueltos en los huecos B de la red de espinela, 
se favorecía el tránsito de los cationes Fe
3+
 de los huecos B a los huecos A. Además, 
según Mostafa y cols., al añadir una cantidad pequeña de TiO2 para sustituir a los 
cationes de Mn, cada ion Ti
4+
 en una posición octaédrica reclamaba dos cationes Mn
2+
 
para mantener la electroneutralidad de la fase espinela. Anteriormente, Batoo y cols.
 [226]
 
habían observado que la unión entre ambos iones proporciona gran estabilidad a la 
estructura. 
De esta manera, asumiendo lo expresado por Mostafa y cols.
[225]
, la incorporación de 
una pequeña cantidad de TiO2 en la ferrita mangánica, teóricamente, disminuiría la 
cantidad de cationes Mn
2+
 en los sitios tetraédricos. Así, teniendo en cuenta la 
distribución de cationes en las ferritas aportada por Battault y cols.
[209]
, la incorporación 
de TiO2 establecería una nueva distribución de los iones entre los huecos de la red de 
espinela basada en la electroneutralidad de la estructura: 
   2+ 3+ 3+ 3+ 2+ 2+ 3+ 3+ 3+ 2+ 4+1-2x x 2-3x 2x x 4 2 1-2x-2y x 2-3x 2x x+2y y 4+2yA B A BMn Fe Mn Fe Mn O  + yTiO  Mn Fe Mn Fe Mn Ti O      
  
Por tanto, según lo apuntado por Gillot y cols.
[191]
, el movimiento de cationes Mn
2+
 
desde los huecos tetraédricos a los octaédricos propició que la oxidación de la fase 
espinela en Mn66FeTi7[SD1200], (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,1, pudiera ser facilitada por la 
mayor proporción de Mn
2+
 en los sitios octaédricos que se vería facilitado por el 
aumento de difusión iónica que proporcionaría la presencia de TiO2. 
Además, al producirse el movimiento de los cationes Mn
2+
 desde los sitios tetraédricos 
hasta los huecos octaédricos para estabilizar la red cristalina por la incorporación de los 
cationes Ti
4+
, se aumentó el tamaño de la celda. Ello pudo facilitar la salida de cationes 
Fe
3+
 (con menor radio iónico) de los sitios octaédricos, lo cual pudo promover la 
formación de óxidos simples como el Fe2O3 o el Fe3O4 u óxidos mixtos como el 
Fe2TiO4 (véase Tabla 2.8). Ello procuró la magnetización de las partículas durante la 
etapa de calcinación al formarse la magnetita y la ulvoespinela. Posteriormente, durante 
la descomposición-regeneración de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 y la reducción hasta 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O2,5 se vio como los iones Ti
4+
 estaban integrados completamente en 
diferentes estructuras cristalinas según el grado de oxidación de los cationes de Mn y 
Fe; véase Figura 2.24. Este movimiento de iones Ti
4+
 pudo fomentar la mayor velocidad 
de oxidación de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O2,5 y activar las partículas; véase Figura 2.23. 
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También, la incorporación de TiO2 en los materiales basados en Mn-Fe también explica 
el crecimiento de los granos en la superficie de las partículas de Mn66FeTi7[SD1200] 
observado por SEM; véase Figura 2.17. Yan y Johnson Jr. vieron que la difusión de 
cationes de Ti
4+
 en ferritas aceleraba el crecimiento de los granos a través de la frontera 
entre dos poros
[227]
. 
Por último, las vacantes creadas al introducir el TiO2 que promovieron la movilidad de 
los cationes reactantes para formar la espinela
[223]
, pudieron mejorar la regeneración de 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,1 desde (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O2,5. Esto también explicaría la 
activación de las partículas con los ciclos, ya que fomentar una regeneración más rápida 
de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,1 pudo influir en la mayor cantidad de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 
formada en un mismo tiempo; véase Figura 2.23. Este mejora de la formación de las 
ferritas con el Ti también se ha visto con otro tipo de cationes como el Li
2+
, Zn
2+
 o el 
Al
3+[214, 215]
. 
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2.5. Consecuencias del estudio de transportadores basados en Mn-Fe 
A modo de resumen, se puede decir que se desarrollaron 10 transportadores de oxígeno 
de bajo coste basados en Mn-Fe mediante mezcla mecánica más peletización, de los que 
se seleccionó uno para continuar el estudio de las propiedades CLC y CLOU en este 
tipo de materiales. 
Se vio que la velocidad de oxidación de (MnxFe1-x)3O4 muestra una fuerte dependencia 
con la temperatura y la presión parcial de oxígeno, y que la velocidad de 
descomposición de (MnxFe1-x)2O3 aumenta con la temperatura. Las temperaturas más 
idóneas son 800 ºC en el reactor de oxidación y 900 ºC en el reactor de reducción, lo 
cual supone un gradiente térmico entre los reactores de 100 ºC si se quiere aprovechar la 
capacidad de transporte de oxígeno desacoplado. Un aumento del exceso de aire en el 
reactor de oxidación podría minimizar dicho gradiente. 
Se observó que la reducción-oxidación de la fase (MnxFe1-x)3O4 permite disponer de una 
capacidad de transporte de oxígeno alta ( g
TOR  = 0,065) para la combustión vía CLC de 
gases. La reactividad de estos materiales de Mn-Fe con diferentes combustibles 
gaseosos fue similar a la observada con sólidos de bajos coste basados en Fe. Sin 
embargo, se apreció una velocidad de atrición alta en el sólido evaluado. 
Por ello, se realizó una mejora de este material escalando el método de preparación 
(spray drying), calcinándolo a más alta temperatura o añadiendo TiO2 para aumentar su 
resistencia mecánica, obteniéndose dos materiales con propiedades muy diferenciadas. 
Mn77Fe[SD1350] tiene una baja capacidad para desacoplar oxígeno, pero muestra una 
capacidad de transporte de oxígeno y una reactividad altas frente a combustibles 
gaseosos. Al compararlo con otros transportadores de bajo coste basados en Fe se 
comprobó que podría ser válido para la combustión de carbón vía iG-CLC. 
Mn66FeTi7Ti[SD1200], con un pequeño porcentaje de TiO2, es capaz de regenerar la 
fase (MnxFe1-x)2O3 a 950 ºC en aire, por lo que una parte de su capacidad de transporte 
de oxígeno (12 % del total) es vía CLOU. Ello podría ayudar a mejorar el rendimiento 
del proceso iG-CLC. 
Los dos transportadores de oxígeno exhiben comportamiento ferrimagnético al 
inducirles un campo magnético con un pequeño imán. Con ello, adquieren un valor 
añadido porque podrán ser separados de las cenizas del carbón generadas durante la 
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combustión de carbón y ser reutilizados, abaratando el coste de materiales en el proceso 
CLC con carbón. 
La principal conclusión tras el desarrollo de estos materiales basados en Mn-Fe es que 
se obtuvieron dos materiales con comportamientos tan diferentes que se proponen cada 
uno de ellos para su uso en dos procesos CLC de combustión con carbón. Por un lado, 
se recomienda la utilización de Mn77Fe[SD1350] para la combustión de carbón vía iG-
CLC, mientras que se plantea el uso de Mn66FeTi7[SD1200] en la combustión de 
carbón vía CLaOU. 
 
 
Por ello, el siguiente paso es evaluar estos dos transportadores de oxígeno basados en 
Mn-Fe durante la combustión de carbón. El Capítulo 3 muestra los resultados obtenidos 
con estos materiales tras la combustión de carbón en una unidad CLC de 0,5 kWt vía 
iG-CLC o vía CLaOU. En este capítulo, el rendimiento del proceso iG-CLC será 
comparado al observado con otros transportadores de bajo coste basados en Fe. 
También, se optimizarán las condiciones de operación en el reactor de oxidación para 
aprovechar la capacidad de transporte de oxígeno desacoplado del sólido usado en el 
proceso CLaOU. 
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3 Evaluación de transportadores basados en Mn-Fe durante la 
combustión con carbón 
Tras la caracterización físico-química realizada con los dos transportadores de oxígeno 
basados en Mn-Fe, y preparados por spray-drying con unas características de resistencia 
mecánica adecuadas, se procedió a evaluar su potencial durante la combustión de 
carbón en una unidad en continuo de iG-CLC. 
A pesar del numeroso auge de la investigación de este tipo de materiales basados en 
Mn-Fe en los últimos años
[146-152, 169, 171-178, 204-205, 216]
, sólo unos pocos trabajos han 
evaluado su rendimiento en una instalación en continuo quemando combustibles 
gaseosos
[151, 204]
. En la mayoría de los casos el tiempo de combustión estuvo limitado 
por la baja resistencia mecánica que tenían las partículas. 
Sin embargo, no se ha encontrado ningún trabajo que analice el comportamiento de 
estos materiales en una planta en continuo con carbón. Por tanto, con las dos campañas 
experimentales desarrolladas con Mn77Fe[SD1350] y Mn66FeTi7[SD1200] se 
obtendrán las primeras evaluaciones reales del rendimiento del proceso CLC con carbón 
utilizando un transportador de oxígeno basado en Mn-Fe. Es por ello que la comparativa 
de los resultados extraídos de los ensayos realizados con estos dos transportadores de 
oxígeno se hará con materiales de bajo coste basados en Fe
[73-75, 77, 120, 228]
. 
 
3.1. Proceso experimental 
3.1.1. Unidad de iG-CLC de 0,5 kW t: ICB-CSIC-s1 
El diseño de la unidad de iG-CLC de 0,5 kWt está basado en que los reactores de 
reducción (RR) y de oxidación (RO) son dos lechos fluidizados burbujeantes (BFB) 
interconectados. Ambos reactores están unidos por un lecho de cierre o loop-seal (LS) 
para impedir la mezcla de gases. Además, la planta dispone de un riser para el 
transporte rápido del transportador desde el reactor de oxidación al reactor de reducción, 
que descarga en un ciclón. También, la unidad dispone de una válvula para el control de 
la velocidad de circulación del transportador y de un sistema de medida de la misma. La 
Figura 3.1 muestra un diagrama de la unidad ICB-CSIC-s1 diseñada y construida en el 
ICB-CSIC para la combustión de combustibles sólidos. 
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Figura3.1Diagrama de la unidad de iG-CLC de 0,5 kWt para carbón (ICB-CSIC-s1). 
 
El reactor de reducción está diseñado con dos partes diferenciadas. La parte inferior 
tiene un diámetro interno de 50 mm y una altura de lecho de 200 mm y en ella se 
dispone la zona densa del lecho. La parte superior tiene un cambio en la geometría para 
evitar la elutriación de las partículas fuera del reactor de reducción. El carbón se 
introduce mediante un doble tornillo sinfín en la parte inferior del reactor justo por 
encima de la placa distribuidora para maximizar el tiempo de contacto entre las 
partículas de transportador y la materia volátil. El primer tornillo sinfín descarga el 
carbón alojado en una tolva en el segundo tornillo sinfín que lo introduce dentro del 
lecho del reactor de reducción. La velocidad de alimentación del carbón a la unidad se 
controló mediante la velocidad de giro del motor del primer tornillo sinfín a través de un 
variador de frecuencia. La velocidad del otro tornillo sinfín se mantuvo siempre muy 
alta para minimizar la pirolisis del carbón dentro de este elemento. Además, para ayudar 
a tal fin, este tornillo se insertó dentro de una camisa refrigerada con agua. Un flujo 
constante de N2 (controlado por un rotámetro) fue alimentado al tornillo sinfín que 
introduce el carbón en el reactor de reducción. Así, se evitó que el vapor de agua del 
interior del reactor condensase en este tornillo previniendo el taponamiento del mismo. 
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El reactor de oxidación está compuesto por un lecho fluidizado con un diámetro interno 
de 80 mm y una altura de lecho de 100 mm, y por un riser con un diámetro interno de 
30 mm. El lecho fluidizado está diseñado para oxidar las partículas de transportador 
mientras que el riser tiene la función de asegurar un adecuado transporte neumático del 
material hacia el reactor de reducción. La corriente de salida de sólidos del reactor de 
oxidación es separada de la de los gases mediante un ciclón. Para evitar cualquier fuga 
de gases del ciclón, se dispuso un reservorio de sólidos dentro de la tubería que une el 
ciclón y el reactor de reducción. La velocidad de circulación del transportador entre los 
reactores se controla mediante una válvula situada entre el ciclón y el reactor de 
reducción, que regula el flujo de sólidos que pasa por ese punto. Dicha circulación 
puede ser medida mediante una válvula de desvío situada debajo del ciclón. 
La unidad no es autotérmica debido a las pérdidas de calor asociadas con su tamaño. Por 
ello, dispone de tres hornos eléctricos independientes para controlar las temperaturas del 
reactor de reducción (zona densa y zona diluida) y del reactor de oxidación. La medida 
de la temperatura se realizó mediante cuatro termopares repartidos por toda la 
instalación. Dos se situaron en el reactor de reducción para conocer la temperatura 
dentro del lecho fluidizado (zona densa) y en la parte superior del reactor (zona diluida). 
Otro fue ubicado dentro del lecho del reactor de oxidación para disponer de la 
temperatura a la que tiene lugar la oxidación del transportador de oxígeno. El cuarto fue 
dispuesto en el riser, justo antes del ciclón, para conocer la temperatura de los sólidos 
circulando entre los reactores de oxidación y reducción. 
También, la unidad dispone de varias sondas de presión diferencial para medir los 
cambios de presión de los lechos fluidizados durante largos periodos de operación. 
Además, esta medida sirvió para estimar la cantidad de sólidos entre dos puntos en un 
reactor. Conocer la masa de sólidos o inventario específico dentro de los diferentes 
reactores de una unidad CLC es fundamental para evaluar el comportamiento de un 
transportador de oxígeno. Cobra vital importancia la cuantificación del inventario 
específico dentro del reactor de reducción ( *RRm ) ya que se considera una variable de 
operación. El *RRm  se calculó mediante la ecuación E3.1 y es necesario para comparar 
el rendimiento del proceso CLC con carbón obtenido con diferentes transportadores
[229]
. 
 * RR
RR TO, RR
carbón carbón
ΔP S1 1
m = m =
PCI m PCI m g
 
  
   
 (E3.1) 
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La unidad dispone de diferentes medidores-controladores de flujo másico para 
introducir los gases utilizados para fluidizar los lechos de los diferentes reactores (véase 
Figura 3.1). En el reactor de oxidación se alimentó una corriente de aire diluido con N2 
por la parte de abajo, mientras que en el lecho de cierre se utilizó N2. En el reactor de 
reducción se utilizó vapor de agua como agente gasificante del carbón, el cual se 
introdujo mediante una bomba peristáltica que bombeó agua a un evaporador. 
Las corrientes de salida de los reactores de reducción y de oxidación estuvieron 
conectadas a diferentes analizadores de gases para conocer la distribución de la 
concentración de éstos en cada reactor en tiempo real. Durante la combustión del 
carbón, la corriente de salida del reactor de reducción se hizo pasar por un sistema de 
eliminación de alquitranes antes de su análisis. Dicho sistema consistió en una serie de 
recipientes en serie insertos en un baño de propilenglicol a una temperatura por debajo 
de -17 ºC, con diferentes volúmenes de isopropanol para absorber los alquitranes (de 
acuerdo al protocolo propuesto por Simell y cols.
[230]
). Además, el sistema sirvió para 
condensar el vapor de agua y retener cualquier materia particulada elutriada del reactor 
de reducción. Tras el tren de absorbedores, la concentración de CO2, CO y CH4 se midió 
en base seca en un analizador de infrarrojo no dispersivo (NDIR-Siemens Ultramat 23), 
y la de H2 en un analizador de conductividad térmica (Maihak S710/THERMOR). 
También, se midió la concentración de O2 del reactor de reducción mediante un 
analizador paramagnético (Siemens 23/Oxymat 6). De esta manera, por un lado, se 
comprobó que no hubiese fugas de gas desde el reactor de oxidación, y por otro lado, se 
midió la concentración de oxígeno desacoplado por el transportador. En el reactor de 
oxidación se midieron en base seca las concentraciones de CO2 y CO en un analizador 
de infrarrojo no dispersivo (NDIR-Siemens Ultramat 23), y la de O2 en un analizador 
paramagnético (Siemens 23/Oxymat 6). 
 
3.1.2. Caracterización de carbones utilizados  
Durante la experimentación realizada en continuo en la unidad CLC se utilizaron cinco 
tipos de carbones, que de mayor a menor rango fueron: una antracita (ANT) española de 
la cuenca del Bierzo suministrada por Endesa; un bituminoso con contenido medio en 
volátiles (BIT-MV)
[231]
 de Sudáfrica proporcionado también por Endesa; un bituminoso 
con contenido alto en volátiles (BIT-HV)
[231]
 procedente de Colombia; concretamente 
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del yacimiento el Cerrejón; un sub-bituminoso (SUB) extraído en Chile suministrado 
por la compañía Mina Invierno; y un lignito (LIG) español de la cuenca de Teruel 
facilitado por el grupo SAMCA. En todos los carbones se utilizó un rango de tamaño de 
partícula de entre 0,2 y 0,3 mm. 
El carbón BIT-HV tiene propiedades plásticas, las cuales provocan el hinchamiento a 
temperatura alta. Esta propiedad puede hacer que se generen aglomerados de carbón 
dentro del reactor de reducción provocando una mala fluidización del lecho o la total 
defluidización. Además, estos aglomerados se pueden depositar en las espiras del 
tornillo sinfín impidiendo que el carbón entre al reactor de reducción de una manera 
constante. La forma de mitigar las propiedades plásticas en este tipo de carbones es 
aplicándoles un tratamiento térmico de pre-oxidación antes de su uso. Así, las partículas 
de carbón fueron sometidas a una calcinación suave de 180 ºC durante 24 horas en 
atmósfera oxidante
[232]
, obteniéndose un nuevo carbón denominado BIT-HV-Pre. 
La Tabla 3.1 muestra las características principales de cada uno de los carbones. Cabe 
destacar el incremento en algo más del 150 % del contenido de oxígeno del carbón BIT-
HV tras el tratamiento térmico de pre-oxidación, lo cual hizo decrecer la demanda de 
oxígeno (cabón) de BIT-HV-Pre. La cabón se define como la masa estequiométrica de 
oxígeno que es necesaria para oxidarlo completamente a CO2 y vapor de agua. Este 
parámetro se calcula a partir del análisis elemental de dicho combustible. Además, el 
proceso de pre-oxidación disminuyó el poder calorífico de BIT-HV-Pre. 
Tabla3.1Principales características de los carbones utilizados. 
 ANT BIT-MV BIT-HV BIT-HV-pre SUB LIG 
Análisis inmediato (%m)
(1)
 
Humedad 1,0 3,5 7,5 2,3 14,8 12,5 
Materia Volátil 7,6 25,5 34,0 33,0 33,1 28,7 
Carbono fijo 59,9 55,3 49,9 55,9 36,1 33,6 
Ceniza 31,5 15,7 8,6 8,8 16,0 25,2 
Análisis elemental (%m)
(1)
 
C 60,7 66,3 70,8 65,8 51,5 45,4 
H 2,1 3,6 3,9 3,3 3,4 2,5 
N 0,9 1,8 1,7 1,6 0,7 0,6 
S 1,3 0,5 0,5 0,6 0,3 5,2 
O
(2)
 2,5 8,6 7,0 17,6 13,3 8,6 
PCI (kJ/kg) 21880 24930 25880 21900 18680 16250 
carbón (kg O/kg carbón) 1,8 2,0 2,2 1,9 1,5 1,4 
(1)
Porcentaje en peso según fue recibido tras una estabilización. 
(2)
Porcentaje de oxígeno obtenido por diferencia. 
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En la combustión de un carbón vía iG-CLC, la gasificación del char es la etapa limitante 
del proceso
[71-72]
. La velocidad de conversión a gas del char es diferente en cada carbón, 
lo cual afectará al rendimiento del proceso iG-CLC. Por tanto, se ha de conocer la 
velocidad de gasificación de las partículas de char de cada uno de los carbones usados. 
La mayoría de ellos ya se han utilizado con otros transportadores de oxígeno tanto en el 
proceso de iG-CLC como en modo CLOU
[73, 136]
, y ya se conocen sus velocidades de 
gasificación. Sin embargo, los carbones bituminosos pertenecieron a otro lote diferente 
del evaluado anteriormente, y el sub-bituminoso no se había utilizado con anterioridad. 
Por tanto, para conocer la velocidad de conversión del char en estos tres carbones se 
llevaron a cabo varios ensayos en TGA utilizando varias concentraciones de vapor de 
agua como agente gasificante a 950 ºC (Figura 3.2). Los nuevos lotes de los carbones 
bituminosos (BIT-MV y BIT-HV-Pre) mostraron similares velocidades de gasificación 
que otros lotes de estos dos carbones ya evaluados en similares circunstancias
[73]
. La 
reactividad de SUB fue mucho más alta que la de los otros carbones, y similar a la 
observada con el lignito
[73]
. Así, es de suponer que se observarán valores bastante altos 
de conversión del char durante la combustión de este carbón como pasó en la 
combustión de lignito con diferentes transportadores
[73-74, 136]
. 
 
Figura3.2Evolución de la conversión del char con el tiempo de los carbones BIT-MV, 
BIT-HV-Pre y SUB en ensayos realizados en el TGA a 950 ºC usando un 20%v o un   
40 %v de vapor de agua como agente gasificante (N2 hasta completar flujo). 
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3.1.3. Procedimiento experimental en ICB-CSIC-s1 
Los experimentos realizados en la unidad ICB-CSIC-s1 fueron diferentes según se usara 
Mn77Fe[SD1350] o Mn66FeTi7[SD1200], ya que estos materiales se propusieron para 
el proceso iG-CLC y CLaOU, respectivamente. Además, con independencia del 
transportador usado, la velocidad del vapor de agua en el reactor de reducción fue 
siempre de 0,08 m/s a 900 ºC (correspondiente a un flujo de 0,13 Nm
3
/h). La velocidad 
del aire diluido en el reactor de oxidación se varió dependiendo del sólido utilizado. 
Con Mn77Fe[SD1350] se fijó una velocidad del gas en el lecho fluidizado de 0,6 m/s 
(correspondiente a un flujo de 2,4 Nm
3
/h) y de 4,2 m/s en el riser a 950 ºC. Mientras 
que con Mn66FeTi7[SD1200] se usó una velocidad del gas de 0,5 m/s (2 Nm
3
/h) en el 
reactor y de 3,4 m/s en el riser a 900 ºC. Las diferencias de la velocidad del gas en el 
reactor de oxidación se establecieron en base a las diferentes densidades de las 
partículas de ambos materiales. 
Con cada uno de los transportadores se analizó el rendimiento del proceso iG-CLC a 
través de la eficacia de captura de CO2 (CC) y de la demanda total de oxígeno (T) 
Las condiciones de operación con Mn77Fe[SD1350] fueron similares a las de otros 
transportadores de bajo coste basados en Fe ya evaluados en ICB-CSIC-s1
[73-74, 228]
, para 
poder comparar los resultados obtenidos con estos materiales. Así, se realizaron 5 
ensayos quemando cuatro carbones fijando una temperatura entorno a 950 ºC en el 
reactor de oxidación para que (Mn0,77Fe0,23)2O3 en Mn77Fe[SD1350] no se regenerase. 
De esta manera, el oxígeno transportado por el sólido únicamente pudo reaccionar con 
los compuestos gaseosos derivados de la pirólisis y de la gasificación del carbón (
g
TOR ). 
La temperatura en el reactor de reducción fue mantenida en 900 ºC con todos los 
carbones, aunque con la antracita también se realizó un ensayo a 930 ºC. Con ello, se 
quiso comparar el rendimiento de la combustión de este carbón con la temperatura al 
usarse varios sólidos. Además, se alimentó un bajo exceso de aire al reactor de 
oxidación para evaluar la regeneración de la fase espinela. Para ello, se diluyó el aire 
alimentado al reactor de oxidación con una corriente de N2 hasta obtener una 
concentración de oxígeno del 10,6 %v. 
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El inventario total de las partículas de Mn77Fe[SD1350] circulando dentro de la planta 
fue de 2,6 kg, de los cuales entre 0,7-0,8 kg estuvieron en el reactor de reducción. En 
total el transportador fue sometido a 16 h de circulación continua en caliente de las que 
10 h correspondieron a combustión de carbón. La Tabla 3.2 muestra las condiciones de 
operación durante la combustión de los diferentes carbones con Mn77Fe[SD1350]. 
Tabla3.2Condiciones de operación para el proceso iG-CLC durante la combustión de 
carbón en la unidad ICB-CSIC-s1 usando como transportador de oxígeno 
Mn77Fe[SD1350] 
Carbón BIT-MV LIG ANT SUB 
Test 1 2 3 4 5 
TRR ºC 900 897 903 930 899 
TRO ºC 944 942 946 948 943 
ṁTO kg/h 2,6 2,4 2,3 2,3 2,8 
*
RRm  kg/MWt 1276 1564 1374 1365 1755 
RR s 1153 1100 1115 1115 1030 
 - 1,0 1,1 1,0 1,0 1,5 
Potencia Wt 644 474 511 511 466 
2
*
Oλ  - 1,4 1,4 1,4 1,4 1,4 
 
La campaña experimental desarrollada con Mn66FeTi7[SD1200] fue mucho más 
extensa porque se estudiaron detalladamente las posibilidades reales de que el material 
transfiriera oxígeno vía desacoplamiento. Para ello, se evaluó el efecto que tuvo la 
concentración de oxígeno y la temperatura del reactor de oxidación sobre la 
regeneración de la fase bixbyíta. De este modo, se optimizaron las condiciones de 
operación para maximizar la eficacia de combustión con este material. El inventario 
total de partículas dentro de la planta fue de 2,5 kg, de los cuales entre 0,5-0,7 kg 
estuvieron en el reactor de reducción. El transportador acumuló un total de 125 h de 
circulación en caliente de las que 75 h correspondieron a combustión de carbón. 
La Tabla 3.3 muestra las condiciones de operación de la campaña experimental llevada 
a cabo con Mn66FeTi7[SD1200]. Se realizó la combustión vía iG-CLC de dos carbones 
diferentes a lo largo de 25 ensayos repartidos en 7 series. La ordenación de los tests en 
las series sirvió para obtener las condiciones de operación óptimas para aprovechar al 
máximo las propiedades del material para desacoplar oxígeno gaseoso.  
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Tabla3.3Condiciones de operación durante la campaña experimental realizada en la 
unidad ICB-CSIC-s1 usando como transportador de oxígeno Mn66FeTi7[SD1200] 
Carbón Serie Test 
TRR TRO ṁTO 
*
RRm  RR  Potencia 2
*
Oλ  
(ºC) (ºC) (kg/h) (kg/MWt) (s)  (Wt) 
BIT-HV-Pre 
I 
1 904 903 2,7 1393 897 1,0 475 1,2 
2 903 906 3,1 1325 762 1,2 499 1,2 
3 905 902 4,7 1359 492 1,9 487 1,2 
4 901 903 7,6 1169 314 2,6 566 1,2 
5 895 904 18,4 1317 125 7,3 487 1,2 
II 
6 897 908 8,3 1464 279 3,7 438 1,1 
7 905 904 8,3 1418 270 3,7 438 1,3 
8 896 900 8,3 1372 261 3,7 475 1,5 
9 900 906 8,7 1149 248 3,3 523 1,7 
10 903 903 8,7 1111 240 3,3 523 3,3 
SUB 
III 
11 905 904 7,7 1071 263 3,0 524 1,2 
12 906 906 7,7 1071 309 3,0 524 1,4 
13 905 906 7,7 1073 242 3,0 524 3,6 
14 904 900 15,6 879 107 6,0 524 3,7 
IV 
15 900 854 8,2 879 202 3,2 524 3,8 
16 926 900 6,6 879 250 2,5 524 3,8 
17 922 875 6,6 994 284 2,5 524 3,8 
V 18 904 875 15,6 841 102 6,0 524 3,8 
BIT-HV-Pre 
VI 
19 922 882 1,9 941 744 0,8 426 1,9 
20 923 883 2,5 1285 922 1,0 499 1,8 
21 922 878 3,1 988 426 1,4 426 1,8 
22 922 883 3,8 1086 426 1,7 426 1,8 
23 922 878 4,6 1086 426 2,1 426 1,8 
VII 
24 935 948 3,0 1480 960 1,0 541 1,2 
25 936 948 3,0 1480 960 1,0 541 1,7 
 
La Serie I evaluó la influencia del efecto de la relación transportador-combustible 
(parámetro  sobre el rendimiento del proceso. Por ello, en esta serie se varió la 
velocidad de circulación del sólido entre los reactores de oxidación y reducción. Merece 
la pena destacar que en los 5 ensayos de esta serie se alimentó únicamente un exceso de 
aire de entorno al 20 %, similar al usado en la combustión convencional de carbón con 
aire. Una vez optimizado el parámetro , se llevó a cabo la Serie II manteniendo esta 
variable de operación constante. En esta segunda serie se estudió la influencia de la 
concentración de oxigeno dentro del reactor de oxidación. Para ello, se modificó el 
exceso de aire introducido en este reactor. En las Series I-II la temperatura en ambos 
reactores se mantuvo constante en 900 ºC, y se utilizó el carbón bituminoso alto en 
volátiles tras ser pre-oxidado. 
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Las siguientes tres series (III-V) se desarrollaron con la idea de optimizar las 
temperaturas de los reactores de oxidación y reducción para aprovechar al máximo la 
regeneración de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 y maximizar la eficacia de combustión. Primero 
en la Serie III, se varió el exceso de aire en el reactor de oxidación, de manera similar a 
la Serie II. Por ello, las temperaturas de los reactores de reducción y de oxidación se 
mantuvieron constantes en 900 ºC. Después en la Serie IV se variaron las temperaturas 
de los reactores de reducción y oxidación estableciendo un gradiente térmico entre 
ambos. Finalmente, se realizó la Serie V (test 18) donde se disminuyó el gradiente 
térmico y se incrementó la cantidad de oxígeno disponible en el reactor de reducción. 
Con este ensayo se complementó la optimización de las temperaturas en los reactores en 
aras de minimizar el valor de la demanda total de oxígeno. 
Con las temperaturas optimizadas en los reactores de la unidad para maximizar el 
rendimiento de la eficacia de combustión del carbón, se desarrolló la Serie VI. En ella, 
se varió la velocidad de circulación del transportador en la instalación para analizar la 
influencia del parámetro  sobre el rendimiento del proceso iG-CLC en las condiciones 
optimizadas. 
Finalmente, se desarrolló la Serie VII que se caracterizó por establecer una temperatura 
alta en el reactor de oxidación (950 ºC). Con esta temperatura se dificultó la 
regeneración de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3, perdiendo el sólido la capacidad de transferir 
oxígeno desacoplado en el reactor de reducción. Así, se evaluó la influencia del oxígeno 
desacoplado sobre el rendimiento del proceso iG-CLC. También con esta serie se 
analizó la influencia del exceso de aire alimentado al reactor de oxidación sobre la 
eficacia de combustión del carbón cuando no se fomentaba una posible regeneración de 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3. 
 
3.1.4. Tratamiento de datos en ICB-CSIC-s1 
Mediante la circulación del transportador desde el reactor de oxidación hacia el reactor 
de reducción se logra transferir el oxígeno a este reactor para oxidar el carbón. La 
cantidad de oxígeno disponible dentro del reactor de reducción se puede evaluar a través 
de la relación entre el transportador de oxígeno y el carbón (parámetro . Esta variable 
se define como la cantidad de oxígeno transportada por el sólido (asumiendo que se 
oxida completamente en el reactor de oxidación) respecto del oxígeno estequiométrico 
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que demanda el carbón alimentado para su conversión completa a CO2 y vapor de agua. 
El parámetro  fue calculado mediante la ecuación E3.2, asumiendo que las condiciones 
estequiométricas dentro del reactor se dan cuando  = 1. 
 TO TO
carbón carbón
R m
=
Ω m



 (E3.2) 
El exceso de aire introducido durante la combustión de carbón de manera convencional 
se establece en función del oxígeno estequiométrico que es necesario para asegurar la 
oxidación completa del carbón a CO2 y vapor de agua. En una unidad CLC se puede 
reescribir en función del flujo de oxígeno a la salida del reactor de reducción y del 
estequiométrico debido al carbón alimentado al reactor de reducción (ecuación E3.3). 
 
 
 
2
2
2
O
out, ROaire
O
carbón carbón O
esteq, RO
F2 0,21 F
= 1+
Ω m F
 
 

 (E3.3) 
La mayoría de los ensayos de combustión con carbón con los transportadores basados 
en Mn-Fe se realizaron alimentando al reactor de oxidación aire diluido en una corriente 
de N2. Con ello se pretendió simular una concentración de oxígeno a la salida de este 
reactor equivalente a la que se observaría con la introducción de un exceso de aire 
determinado durante la combustión convencional con aire. Para conocer el exceso de 
oxígeno introducido en el reactor de oxidación, se definió el parámetro lambda 
equivalente (
2
*
O ), el cual se calculó por medio de la ecuación E3.4: 
 2
2
2
O*
O
O
1 - y
λ =
y
1 - 
0,21
 (E3.4) 
donde 
2O
y  representa la fracción molar (en tanto por uno) de O2 en los gases de salida 
del reactor de oxidación. 
Para evaluar el rendimiento del proceso iG-CLC, primero se realizó un balance de 
materia entre lo que se introdujo en la unidad y lo que se observó en las corrientes de 
salida de los gases de los reactores de reducción y oxidación. Así, se calcularon los 
flujos de cada uno de los componentes gaseosos observados en cada una de las dos 
corrientes de gases de salida de la instalación. Para ello, primero, se calculó el flujo total 
de gas en cada corriente de salida mediante el flujo de N2 introducido a cada reactor y la 
concentración de este gas a la salida. La concentración de N2 fue estimada como la que 
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completó el balance (hasta la unidad) tras la suma de las concentraciones de los demás 
gases presentes en la corriente. Segundo, con el flujo total de salida en cada reactor y las 
concentraciones medidas para cada gas, se obtuvieron los flujos de salida de cada 
componente. 
Posteriormente, se realizó un balance de carbono entre el que entró en el carbón y el 
observado en las salidas de la unidad. El carbono de salida puede encontrarse en estado 
gaseoso, formando parte de las corrientes de gases que abandonan los reactores de 
reducción y oxidación, o en estado sólido, en forma de partículas de char elutriadas. Así, 
a través de la conversión del carbón (carbón) se evaluó la fracción de carbono del carbón 
que se convirtió a gas tanto en el reactor de reducción como en el reactor de oxidación. 
Este parámetro fue calculado por medio de la ecuación E3.5.: 
 
   
4 2 2CH CO CO COout, RR out, RO
carbón
carbón C, carbón C
+ F
η =
m f M
F F F 

 (E3.5) 
El carbono no detectado en las dos corrientes gaseosas de salida de la planta se estimó 
que abandonó la misma en forma de partículas de char elutriadas desde el reactor de 
reducción. Todo el carbono que se pierde fuera de la planta en las partículas de char 
elutriadas puede suponer una disminución del rendimiento del proceso iG-CLC
[74]
. Por 
ello, para conocerlo se calculó la fracción de carbono fijo elutriada del reactor de 
reducción (C, fijo) utilizando la ecuación E3.6: 
 
C, elutr.
C, fijo
carbón C, fijo C
F
ξ =
m f M
 (E3.6) 
El flujo de carbono elutriado (FC, elutr.) fue calculado como la diferencia entre el carbono 
alimentado y el carbono observado tanto en la corriente de salida del reactor de 
reducción como en la del reactor de oxidación (ecuación E3.7). 
    
2 4 2
carbón C, carbón
C, elutr. CO CO CH CO
out, RR out, RO
C
m f
F = - F +F +F F
M
    
 (E3.7) 
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Una de las dos variables que evalúa de forma directa el rendimiento de un proceso CLC 
es la eficacia de captura de CO2 (CC). Se puede definir como la fracción de carbono 
convertido a gas en el reactor de reducción respecto del total del carbono convertido a 
gas en la unidad CLC. La CC fue calculada mediante la ecuación E3.8: 
 
 
   
2 4
2 4 2
CO CO CH
out, RR
CC
CO CO CH CO
out, RR out, RO
F +F +F
η =
F +F +F + F
 (E3.8) 
El CO2 capturado proviene de la oxidación completa del carbono contenido en la 
materia volátil y del carbono incluido en los productos generados tras la gasificación del 
char. Por tanto, la eficacia de captura de CO2 tal como es calculada por la ecuación E3.8 
dependió de la fracción de carbono fijo (carbono del char) que se gasificó. La 
conversión de este carbono del char a gas, XC, se produce en el reactor de reducción, 
por lo que fue calculada como el flujo de carbono fijo convertido a gas dentro de este 
reactor respecto del carbono fijo alimentado a la unidad iG-CLC menos el que se elutrió 
(ecuación E3.9). 
 
 
2 4CO CO CH C, vol.out, RR
C
carbón C, fijo C C, elutr.
F +F +F -F
X =
m f M -F
 (E3.9) 
El carbono que se gasificó fue calculado en la ecuación E3.9 como la diferencia entre el 
carbono convertido a gas en el reactor de reducción (observado en la corriente de salida) 
y el carbono procedente de la materia volátil. El carbono contenido en los volátiles fue 
estimado tras la caracterización del carbón como la diferencia entre el carbono total y el 
carbono fijo (véase Tabla 3.1). 
Tanto la CC como la XC fueron calculados teniendo en cuenta el carbono que fue capaz 
de convertirse a gas dentro de la unidad iG-CLC, descartando siempre el flujo de 
carbono elutriado, FC, elutr.. De esta manera, se evaluó de una forma más adecuada el 
potencial de conversión del char dentro del reactor de reducción
[74, 120]
. 
La segunda variable que evalúa de forma directa el rendimiento del proceso iG-CLC es 
el grado de conversión del carbón a CO2 y vapor de agua. Se ha de tener en cuenta que 
en este proceso los productos gaseosos resultantes de la gasificación del char junto con 
la materia volátil son oxidados a CO2 y vapor de agua (reacciones R1.5-R1.7). De esta 
manera la conversión del carbón a CO2 y vapor de agua se analizó utilizando dos 
parámetros: la eficacia de combustión en el reactor de reducción (comb., RR) y la 
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demanda total de oxígeno (T). La eficacia de combustión en el reactor de reducción se 
define como la fracción del carbón alimentado que es oxidada a CO2 y vapor de agua en 
el reactor de reducción. Esta variable fue calculada a través de la ecuación E3.10: 
 
 
 
4 2
2
CH CO H
out, RR
comb., RR
carbón carbón O C, elutr. CO out, RO
+ +
η = 1-
m Ω M -2 F +F
4F F F

 (E3.10) 
La demanda total de oxígeno se puede definir como la fracción de oxígeno 
estequiométrico requerida para oxidar completamente todos los compuestos gaseosos 
parcialmente convertidos a CO2 y vapor de agua. Esta variable estima la cantidad 
necesaria de oxígeno puro que se debería utilizar en una cámara de post-combustión 
(véase Figura 1.19). Por tanto, la T fue calculada tras realizar un balance de oxígeno 
para conseguir la oxidación a CO2 y H2O de los gases parcialmente convertidos 
presentes en la corriente de salida del reactor de reducción (ecuación E3.11). 
 
 
4 2CH CO H out, RR
T
carbón carbón O
4F +F +F
Ω =
m Ω M
 (E3.11) 
 
3.2. Resultados experimentales en ICB-CSIC-s1 
A continuación, se muestran los principales resultados obtenidos durante la combustión 
de carbón en ICB-CSIC-s1 usando Mn77Fe[SD1350] y Mn66FeTi7[SD1200] como 
transportadores de oxígeno. Posteriormente, se discutirán sobre ellos el rendimiento del 
proceso CLC con carbón (eficacia de captura de CO2 y demanda total de oxígeno). 
Además, se hará una comparativa entre los resultados observados con cada material y 
los obtenidos con otros transportadores de oxígeno de bajo coste basados en Fe que ya 
se han evaluado en ICB-CSIC-s1. 
 
3.2.1. Combustión de carbón con Mn77Fe[SD1350]  
La combustión de los carbones con Mn77Fe[SD1350] se realizó de manera satisfactoria 
alcanzándose en todos los casos el estado estacionario de manera rápida. Como ejemplo, 
la Figura 3.3 muestra el perfil de evolución de las temperaturas y de las concentraciones 
de gases en los reactores de reducción y oxidación durante el test 5 quemando el carbón 
sub-bituminoso. 
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Figura3.3Perfil de evolución de las temperaturas y de las concentraciones de gases en 
los reactores de reducción y oxidación durante el Test 5. *La concentración de los gases 
del reactor de reducción está expresada en base seca y libre de N2. 
 
Con este carbón, como con el resto, se observó en la corriente de salida del reactor de 
reducción mayoritariamente CO2, aunque también se detectaron pequeñas 
concentraciones de CH4, CO e H2. La corriente de salida del reactor de oxidación estuvo 
formada principalmente por O2 y algo de CO2 generado por la combustión de partículas 
de char que llegaron a ese reactor. No se detectó oxígeno desacoplado durante el 
periodo anterior a la combustión de carbón en ninguno de los ensayos realizados con 
Mn77Fe[SD1350]. La elevada temperatura de 950 ºC y la baja concentración de 
oxígeno del reactor de oxidación no fomentaron la oxidación de las fases (MnxFe1-x)3O4 
predominantes en este sólido; véase Tabla 2.7. 
La Tabla 3.4 muestra los principales parámetros obtenidos que evalúan el rendimiento 
del proceso iG-CLC. 
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Tabla3.4Parámetros de evaluación del rendimiento del proceso iG-CLC durante la 
combustión de carbón en la unidad ICB-CSIC-s1 usando como transportador de 
oxígeno Mn77Fe[SD1350] 
Carbón BIT-MV LIG ANT SUB 
Test 1 2 3 4 5 
CC % 73,6 94,1 56,0 62,6 95,5 
C % 68,3 91,9 55,4 62,1 93,5 
T % 4,4 1,5 0,4 0,3 2,8 
comb., RR % 94,2 98,4 99,2 99,5 97,1 
carbón % 99,2 98,3 93,4 97,1 98,0 
C, fijo % 1,0 2,3 6,7 2,9 2,8 
 
En general, la conversión a gas (carbón) de todos los carbones estuvo cercana al 100 %, 
lo cual supuso pérdidas despreciables de carbono en forma de partículas de char 
elutriadas fuera de la unidad. Ello conlleva que los valores de eficacia de captura de 
CO2 y de demanda total de oxígeno obtenidos sirven para evaluar de forma correcta el 
rendimiento del proceso iG-CLC
[74]
. 
Los valores más altos de eficacia de captura de CO2 fueron conseguidos con el carbón 
sub-bituminoso y el lignito alcanzando un 95,5 y un 94,1 %, respectivamente. Tras 
ellos, la CC alcanzada decreció hasta el 73,6 % y el 56,0 % durante la combustión del 
carbón bituminoso y de la antracita, respectivamente. Las diferencias en el CO2 
capturado con cada carbón fueron debidas a la distinta velocidad de gasificación del 
char que mostró cada carbón
[73]
 (véase Figura 3.2). 
La demanda total de oxígeno observada varió desde un valor del 0,4 % con la antracita 
hasta el 4,4% registrado con el carbón bituminoso. Ello se debió al diferente porcentaje 
de carbono fijo y de volátiles en cada carbón quemado (véase Tabla 3.1). Se ha de tener 
presente que esta variable depende de la cantidad de volátiles (CH4, CO e H2) y de 
productos de la gasificación del char (CO e H2) parcialmente oxidados a CO2 y vapor de 
agua (véase ecuación E3.11). No obstante, tiene una mayor contribución sobre la T la 
cantidad de volátiles no convertidos totalmente. Por ello, el valor más bajo fue obtenido 
con la antracita, por ser el carbón con menor porcentaje de volátiles. Sin embargo, se 
observó una demanda total de oxígeno más baja con el lignito y el sub-bituminoso (1,5 
y 2,8 %, respectivamente) que con el bituminoso. Ello se debió a que la combustión de 
LIG y SUB se llevó a cabo con un mayor inventario específico en el reactor de 
reducción respecto del ensayo con BIT-MV. El valor de  más alto durante la 
combustión de SUB también ayudó a obtener una demanda total de oxígeno baja
[78, 84]
. 
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3.2.1.1. Comparación con otros materiales de bajo coste  basados en Fe 
Para evaluar el verdadero potencial de Mn77Fe[SD1350] sobre el rendimiento del 
proceso iG-CLC, se compararon estos resultados obtenidos con los que se observaron 
con otros transportadores probados en similares condiciones. La Figura 3.4 muestra una 
comparativa de la eficacia de captura de CO2 y de la demanda total de oxígeno obtenida 
con el sólido basado en Mn-Fe y otros materiales de bajo coste basados en Fe
[73-74, 228]
. 
 
Figura3.4Comparación del rendimiento del proceso iG-CLC (eficacia de captura de 
CO2 y demanda total de oxígeno) durante la combustión de diferentes carbones con 
Mn77Fe[SD1350] y otros materiales de bajo coste basados en Fe y testados en        
ICB-CSIC-s1
[73-74, 228]
. Condiciones de operación: TRR = 900 ºC, TRO = 950 ºC,  = 1. 
 
La eficacia de captura de CO2 obtenida con Mn77Fe[SD1350] durante la combustión de 
todos los carbones fue la más alta de los 4 transportadores de oxígeno evaluados. Con 
lignito se observaron diferencias mínimas respecto del uso de la ilmenita o del mineral 
de hierro debido a la alta velocidad de gasificación que este carbón. Sin embargo, con el 
bituminoso y sobre todo con la antracita se vio una gran mejora de la eficacia de captura 
de CO2 al utilizar el sólido basado en Mn-Fe. Estas diferencias más destacadas fueron 
debidas a la mayor velocidad de reacción de Mn77Fe[SD1350] con los compuestos 
gaseosos presentes en el reactor de reducción (véase Figura 2.21), ya que estos carbones 
mostraron una baja velocidad de gasificación del char
[73]
. Además, la gran capacidad de 
transporte de oxígeno de Mn77Fe[SD1350] respecto a los demás sólidos ayudó a 
alcanzar mejores valores de captura de CO2. 
La demanda total de oxígeno obtenida con el transportador basado en Mn-Fe siempre 
fue mucho mejor que la observada al utilizar ilmenita independientemente del carbón 
quemado. Ello tuvo que ver tanto con la mayor capacidad de transporte de oxígeno 
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como con la mayor reactividad de Mn77Fe[SD1350] con los gases presentes (véase 
Figura 2.21). Respecto al residuo de Fe, también hubo una mejoría en la T durante la 
combustión de antracita debido fundamentalmente a la mayor cantidad de CO2 obtenido 
con el material basado en Mn-Fe. Así, la eficacia de combustión en el reactor de 
reducción paso del 80 % con el residuo de Fe al 99 % con Mn77Fe[SD1350]. 
Por último, los valores de la demanda total de oxígeno observada con el transportador 
sintético y con el mineral de hierro durante la combustión de lignito fueron similares, a 
pesar de las diferentes eficacias de combustión en el reactor de reducción alcanzadas. La 
comb., RR fue del 87,2 % con el mineral de Fe
[74]
 y del 98,4 % con Mn77Fe[SD1350]. La 
razón de obtener valores parecidos de T con el lignito pudo deberse al mayor 
inventario específico en el reactor de reducción utilizado con el mineral (2023 kg/MWt 
frente a 1564 kg/MWt)
[74]
, ya que el aumento de este parámetro ayuda a disminuir el 
valor de la demanda total de oxígeno
[78, 84]
. Sin embargo, la T durante la combustión 
de la antracita fue mucho más baja en el sólido basado en Mn-Fe que en el mineral de 
Fe, a pesar de disponer de un mayor *RRm  con el mineral (2847 kg/MWt frente a 1374 
kg/MWt)
[74]
. Primero, en este carbón la demanda total de oxígeno estuvo muy 
influenciada por la cantidad de productos de la gasificación del char no oxidados a CO2 
y vapor de agua, ya que el contenido en volátiles es muy bajo. Y segundo, la velocidad 
de gasificación de las partículas de char fue muy lenta comparada por ejemplo con el 
lignito
[73]
. Con ello, la disminución de la demanda total de oxígeno con 
Mn77Fe[SD1350] fue debida a que prácticamente todos los compuestos gaseosos 
fueron oxidados a CO2 y vapor de agua (véase Tabla 3.4), a pesar de gasificarse más 
cantidad de char
[74]
. Ello fue gracias a la mayor velocidad de reacción de 
Mn77Fe[SD1350] con el H2 y a la mayor cantidad de oxígeno transportado al reactor de 
reducción por este material (véase Figura 2.21). 
Además de comparar los diferentes materiales quemando varios carbones a 900 ºC, se 
realizó una evaluación del rendimiento del proceso iG-CLC con antracita 
incrementando la temperatura del reactor de reducción. Se eligió este carbón, primero, 
por la disponibilidad de resultados con los otros transportadores (ilmenita, residuo y 
mineral de Fe)
[73-74, 228]
. Y segundo, porque con este carbón se puede ver de una manera 
más clara el potencial del sólido en el proceso iG-CLC al mostrar la antracita una baja 
velocidad de gasificación. La Figura 3.5 muestra el efecto de la temperatura sobre la 
CC y la T con los diferentes transportadores de oxígeno en ensayos con  = 1. 
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Figura3.5Efecto de la temperatura del reactor de reducción sobre: (A) la eficacia de 
captura de CO2, y (B) la demanda total de oxígeno durante la combustión de antracita en 
ICB-CSIC-s1con diferentes transportadores de bajo coste basados en Fe
[73-74, 228]
. 
 
Con todos los transportadores, el aumento de la temperatura en el reactor de reducción 
generó una mayor eficacia de captura de CO2, ya que se incrementó la velocidad de 
gasificación del char dentro del reactor de reducción
[73-75, 77, 120]
. Con Mn77Fe[SD1350] 
aumentó considerablemente el CO2 capturado respecto de cuando se usó el mineral de 
hierro o la ilmenita alcanzando un valor de 62,6 % a 930 ºC. Sin embargo, este 
porcentaje de CO2 capturado fue bajo debido a que un gran porcentaje de partículas de 
char llegaron al reactor de oxidación donde se oxidaron a CO2. Ello fue resultado de la 
baja velocidad de gasificación del char de este carbón
[73]
, lo cual generó una eficacia de 
captura de CO2 mucho más baja que con otros carbones (véase Figura 3.4). 
Para mejorar la eficacia de captura de CO2 se ha de aumentar el tiempo de residencia del 
char en el reactor de reducción, al ser esta la etapa limitante del proceso iG-CLC
[71-72]
. 
De esta manera, llegará menor cantidad de char al reactor de oxidación dentro de la 
corriente de sólidos. Para ello, lo más adecuado es separar las partículas de char de las 
del transportador, y recircularlas al reactor de reducción
[68]
. Esto se logra introduciendo 
un separador de carbono (SC) entre los reactores de reducción y de oxidación con un 
grado de eficacia de separación muy alto
[80, 82]
. Así, la eficacia de captura de CO2 al 
quemar antracita con Mn77Fe[SD1350] aumentará, al igual que se observó con otros 
transportadores cuando se introdujo un separador de carbono quemando carbones pocos 
reactivos vía iG-CLC
[74, 233]
. 
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El aumento de la temperatura del reactor de reducción apenas tuvo efecto sobre la 
demanda total de oxígeno obtenida durante la combustión de antracita usando el sólido 
basado en Mn-Fe. Con otros transportadores de bajo coste basados en Fe, sí que se 
apreció una mejora sustancial en la demanda total de oxígeno cuando se realizó la 
combustión de antracita a una temperatura mayor. Este comportamiento diferente 
mostrado por Mn77Fe[SD1350] pudo deberse a las características del carbón (bajo 
contenido de volátiles y alto porcentaje de carbono fijo) y a la alta reactividad del 
transportador con CO e H2 (véase Figura 2.21). Así, todo el char gasificado siempre fue 
oxidado casi completamente a CO2 y vapor de agua independientemente de la 
temperatura del reactor de reducción (véase Tabla 3.4). 
 
Tras la evaluación del uso de Mn77Fe[SD1350] durante la combustión de diferentes 
carbones vía iG-CLC, se puede concluir que con este transportador se produjo una 
mejora clara del rendimiento del proceso respecto del obtenido con otros materiales de 
bajo coste basados en Fe. Así, se pudo capturar mayor cantidad de CO2 
fundamentalmente por el incremento de la cantidad de char convertido a gas en el 
reactor de reducción. No obstante, es recomendable incorporar un separador de carbono 
a la unidad para quemar los carbones menos reactivos en aras de obtener una eficacia de 
captura de CO2 alta.  
También, en general, la demanda total de oxígeno obtenida con el material basado en 
Mn-Fe fue más baja que con los otros transportadores. Sin embargo, los valores 
obtenidos con los carbones más reactivos fueron demasiado altos, proponiéndose 
continuar la investigación con estos materiales para reducir al máximo la T. En este 
sentido, la posibilidad de recuperar la capacidad para desacoplar oxígeno podría ayudar 
a disminuir la demanda total de oxígeno. Es por ello, que se evaluó el transportador 
basado en Mn-Fe con un pequeño porcentaje de TiO2, Mn66FeTi7[SD1200], durante la 
combustión de carbón vía iG-CLC. En los tests realizados en TGA, este material logró 
desacoplar una pequeña cantidad de oxígeno gas con los ciclos. Ello podría ser 
suficiente para mejorar aún más la eficacia de combustión del carbón a través del nuevo 
proceso propuesto en el Capítulo 2: Chemical Looping assisted by Oxygen Uncoupling 
(CLaOU). 
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3.2.2. Combustión de carbón con Mn66FeTi7[SD1200] 
Mn66FeTi[SD1200] mostró una gran estabilidad durante toda la campaña experimental 
desarrollada en ICB-CSIC-s1 quemando los carbones BIT-HV-Pre y SUB. A modo de 
ejemplo, la Figura 3.6 muestra el perfil de evolución de las temperaturas y de las 
concentraciones de gases en los reactores de reducción y oxidación durante el Test 1. En 
este ensayo, como con el resto, se observó una concentración constante de oxígeno 
desacoplado por el transportador en el reactor de reducción antes de alimentar el carbón. 
Una vez introducido el carbón, se alcanzó siempre el estadio estacionario en menos de 
10 min, manteniéndose muy estable durante todo el ensayo. Durante la combustión del 
carbón, nunca se vio oxígeno en el reactor de reducción detectando mayoritariamente 
CO2 junto con H2, CO y CH4 en proporciones más bajas. La corriente de salida del 
reactor de oxidación estuvo formada principalmente por el O2 que no reaccionó con el 
sólido, y por algo de CO2 originado en la oxidación del char que llegó hasta ese reactor. 
 
Figura3.6Perfil de evolución de las temperaturas y de las concentraciones de gases en 
los reactores de reducción y oxidación durante el Test 1 (Serie I). *La concentración de 
los gases del reactor de reducción está expresada en base seca y libre de N2. 
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La Tabla 3.5 muestra los principales parámetros obtenidos que evalúan el rendimiento 
del proceso iG-CLC durante la combustión de carbón con Mn66FeTi[SD1200]. 
Tabla3.5 Parámetros de evaluación del rendimiento del proceso iG-CLC durante la 
campaña experimental llevada a cabo en la unidad ICB-CSIC-s1 utilizando como 
transportador de oxígeno Mn66FeTi7[SD1200] 
Carbón Serie Test 
Parámetros de evaluación (%)
CC C T comb., RR carbón C, fijo 
BIT-HV-Pre 
I 
1 71,8 65,4 7,4 87,8 82,2 21,0 
2 64,5 55,9 6,2 90,4 99,6 0,4 
3 61,4 54,4 4,6 92,6 98,2 2,2 
4 60,3 52,4 3,6 93,6 90,4 11,4 
5 49,8 40,2 3,5 92,9 94,2 6,8 
II 
6 52,8 44,2 3,9 92,2 97,7 2,7 
7 50,0 40,7 3,1 93,8 96,2 4,4 
8 52,9 43,7 2,4 95,3 91,9 9,6 
9 47,8 35,8 2,5 95,0 97,2 3,3 
10 55,1 46,7 2,4 95,7 96,1 3,9 
SUB 
III 
11 97,0 95,7 7,5 92,4 99,5 0,7 
12 96,4 94,9 7,1 92,6 99,6 0,6 
13 96,7 95,2 3,6 96,1 95,7 6,2 
14 95,4 93,3 2,4 97,4 94,4 8,0 
IV 
15 96,4 94,8 2,9 97,0 97,6 3,5 
16 97,4 96,2 3,0 96,9 96,1 5,5 
17 97,2 96,0 2,4 97,5 98,5 2,2 
V 18 95,3 93,3 2,0 97,8 96,7 4,7 
BIT-HV-Pre 
VI 
19 72,9 67,5 7,4 89,1 90,5 11,2 
20 64,0 57,5 3,3 94,9 98,3 2,0 
21 61,0 53,6 1,6 97,4 93,9 7,1 
22 55,1 46,8 1,2 97,8 95,9 4,9 
23 52,8 44,4 0,6 98,9 99,6 0,5 
VII 
24 63,4 56,9 5,0 92,3 99,6 0,4 
25 63,0 56,3 4,4 93,1 98,8 1,2 
 
En general, la conversión del carbón a gas durante toda la campaña experimental fue 
bastante alta (carbón  95 %), aunque en algunos ensayos puntuales se observó un 
incremento de la fracción de char elutriado. A pesar de ello, se puede decir que los 
parámetros de evaluación del proceso no estuvieron distorsionados por la cantidad de 
char que escapó del reactor de reducción. 
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Los valores más altos de eficacia de captura de CO2 se consiguieron con el carbón sub-
bituminoso alcanzando valores de entre el 95,4 y el 97,4 %. Por el contrario, con el 
carbón bituminoso con alto contenido en volátiles sólo se obtuvieron eficacias de 
captura de CO2 de entre el 45 al 74 % (dependiendo de las condiciones de operación). 
Ello fue debido a que el carbón SUB mostró una velocidad de gasificación del char 
mucho más alta que la observada con el bituminoso con alto contenido en volátiles 
(véase Figura 3.2). Ello posibilitó que casi todo el char fuera gasificado cuando se 
alimentó el carbón sub-bituminoso (XC  95 %), lo cual generó mayor cantidad de 
productos de la gasificación (H2 y CO) dentro del reactor de reducción.  
La demanda total de oxígeno dependió mucho de las condiciones de operación de cada 
test, fundamentalmente del exceso de oxígeno efectivo (
2
*
Oλ ) y del parámetro . Se ha 
de tener en cuenta que el oxígeno disponible en el reactor de reducción tiene una gran 
influencia sobre la T en el proceso iG-CLC
[78]
. Los valores de este parámetro 
obtenidos estuvieron entre el 7,4 y el 0,6 % para el carbón BIT-HV-Pre, y entre el 7,5 y 
el 2 % para el carbón SUB. A primera vista suponen valores bajos si se comparan con 
los de otros materiales
[74-75, 77, 120]
, destacando que se consiguió por primera vez bajar 
del 1 % la demanda total de oxígeno en el proceso iG-CLC. Pero es necesario analizar 
las circunstancias en las que consiguieron obtener estos resultados. Por eso, a 
continuación se evaluará el efecto de las distintas variables de operación sobre la 
eficacia de captura de CO2 y sobre la demanda total de oxígeno. 
 
3.2.2.1. Efecto de la relación transportador-combustible () 
Durante la Serie I se varió el valor de  a través de la modificación de la velocidad de 
circulación del transportador entre los reactores de oxidación y reducción. Con esta 
serie se analizó, por un lado, el efecto de la velocidad de circulación del sólido sobre la 
eficacia de captura de CO2. Pero por otro, también se evaluó cómo afectó la cantidad de 
oxígeno dentro del reactor de reducción en la oxidación a CO2 y vapor de agua de los 
compuestos gaseosos presentes en él (Figura 3.7). Además, en esta figura se han 
incluido los valores de CC y T (frente a la ṁTO y al , respectivamente) observados 
durante la combustión del carbón BIT-HV-Pre usando ilmenita como transportador
[77]
. 
De esta manera se ha querido hacer una primera comparativa del comportamiento del 
material basado en Mn-Fe frente a otro sólido de bajo coste basado en Fe. 
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Figura3.7(A) Efecto de la velocidad de circulación del sólido sobre la eficacia de 
captura de CO2, y (B) Efecto del parámetro  sobre la demanda total de oxígeno (T) o 
la eficacia de combustión en el reactor de reducción (comb., RR), durante la combustión 
de BIT-HV-Pre con Mn66FeTi7[SD1200]: , e Ilmenita: . TRR = 900 ºC;      
*
RRm : Mn66FeTi7[SD1200]: 1350 kg/MWt; Ilmenita: 2860 kg/MWt. 
 
La eficacia de captura de CO2 durante la combustión de BIT-HV-Pre usando 
Mn66FeTi7[SD1200] disminuyó cuando aumentó la velocidad de circulación del 
transportador. Ello fue debido a que con el aumento del flujo de sólidos entre los 
reactores de oxidación y reducción decreció el tiempo de residencia de estos en el 
reactor de reducción. Ello provocó que menor cantidad de char fuese gasificado al 
escapar junto con el transportador hacia el reactor de oxidación. Una vez allí, estas 
partículas fueron oxidadas a CO2 haciendo descender la eficacia de captura de CO2 en la 
unidad. La curva muestra dos tramos con diferente pendiente dependiendo del valor de 
la velocidad de circulación. La disminución de la eficacia de captura de CO2 fue más 
pronunciada con el aumento de la velocidad de circulación hasta valores de ésta 
menores de 3 kg/h (coincidió con valores de  < 1,2), mientras que el descenso fue 
mucho más moderado con ṁTO > 5 kg/h (coincidiendo con  > 1,5). Con la ilmenita, la 
CC también decreció con el aumento de la velocidad de circulación del sólido, aunque 
de manera más pronunciada e independiente del valor del ilmenita = 1-3). Se ha de 
tener en cuenta que, dado que estos dos transportadores tienen diferente RTO, los valores 
de ṁTO y  no coinciden (véase ecuación E3.2). 
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El comportamiento tan diferente de la eficacia de captura de CO2 respecto del valor de  
se atribuyó a la pequeña proporción de oxígeno desacoplado por Mn66FeTi7[SD1200] 
en el reactor de reducción. Cuanto más bajo es el valor de , mayor conversión se 
produjo en el sólido
[78, 98]
, lo cual dificultó la regeneración de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 en 
el reactor de oxidación. Así, el oxígeno desacoplado por el material no ayudó a mejorar 
la eficacia de captura de CO2 y se produjo un descenso de ésta similar al observado con 
la ilmenita. Sin embargo, con el aumento de la velocidad de circulación del 
transportador (y con ella del ), la conversión del sólido fue menor y se pudo regenerar 
algo de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 haciendo que el descenso de la eficacia de captura de 
CO2 fuera más moderado respecto de la ilmenita. 
Para analizar si el transportador basado en Mn-Fe desacopló oxígeno en el reactor de 
reducción se ha de evaluar cómo fue el grado de oxidación de los compuestos gaseosos 
en este reactor; véase Figura 3.7(B). La demanda total de oxígeno disminuyó cuando se 
incrementó la cantidad de oxígeno disponible en el reactor de reducción (), alcanzando 
un valor constante de T = 3,5 % a  > 2,5. Esto está de acuerdo con la idea de que a 
valores de  bajos, la alta conversión del sólido impide una adecuada regeneración de 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 en el reactor de oxidación. Evidentemente, la curva de la 
eficacia de combustión en el reactor de reducción mostró una tendencia similar 
observándose una comb., RR ≈ 93 % desde  =2. 
Si se compara con otros materiales, se ve cómo la tendencia del grado de oxidación del 
carbón a CO2 y vapor de agua fue similar al obtenido con sólidos de bajo coste basados 
en Fe
[74, 77, 120]
. Sin embargo, la demanda total de oxígeno obtenida con el transportador 
basado en Mn-Fe fue mayor que la observada con el mineral de hierro
[74]
, a pesar del 
desacoplamiento de oxígeno. Se ha de recordar que la termodinámica de 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 determina los límites de la regeneración de 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 (véase Figura 2.15). Así, la baja presión parcial de oxígeno y la 
temperatura en el reactor de oxidación no favorecen un flujo de oxígeno desacoplado 
alto en el reactor de reducción. Por tanto, se va a analizar la influencia de estas dos 
variables sobre la eficacia de combustión del carbón en la unidad CLC para así poder 
maximizar el rendimiento del proceso. 
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3.2.2.2. Efecto del exceso de oxígeno alimentado al RO (
2
*
Oλ ) 
Las Series II-III evaluaron el grado de oxidación de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 mediante la 
variación de la concentración de oxígeno a la salida del reactor de oxidación (
2
*
Oλ ). En 
ambas, se fijó un valor de   3 para aprovechar la capacidad del transportador para 
desacoplar oxígeno y minimizar la demanda total de oxígeno; véase Figura 3.7(B). 
También, con estas series se analizó el rendimiento del proceso CLaOU durante la 
combustión de los dos carbones utilizados. La Figura 3.8 muestra la comparativa del 
rendimiento del proceso con ambos carbones en función del oxígeno observado en la 
salida del reactor de oxidación, a través del *O2. 
 
Figura3.8Efecto del exceso de aire alimentado al reactor de oxidación (
2
*
Oλ ) sobre: 
(A) la eficacia de captura de CO2, y (B) la demanda total de oxígeno, durante la 
combustión de BIT-HV-Pre y de SUB con Mn66FeTi7[SD1200]. Condiciones:  = 3-4. 
 
Independientemente del valor de 
2
*
Oλ , con el carbón sub-bituminoso (SUB) se 
obtuvieron eficacias de captura de CO2 mucho más elevadas que cuando se realizó la 
combustión con el carbón bituminoso (BIT-HV-Pre). La razón fue la velocidad de 
gasificación más alta que se observó con el primer carbón (véase Figura 3.2), lo cual 
propició que prácticamente el doble del char fuera convertido a gas en el reactor de 
reducción (véase Tabla 3.5). El comportamiento de la eficacia de captura de CO2 
respecto del oxígeno disponible en el reactor de oxidación varió ligeramente en función 
del carbón introducido a la unidad. 
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Con el carbón SUB apenas se apreció cambio alguno sobre la eficacia de captura de 
CO2 con el incremento del oxígeno en el reactor de oxidación, obteniéndose valores de 
entre el 94,9 y el 95,7 %. Únicamente, cuando se dobló la circulación (para fijar un       
 = 6) durante el Test 14 de la Serie III, el valor de CC disminuyó hasta el 93,3 % 
(véase Tabla 3.5). Ello pudo deberse al aumento de la velocidad de circulación del 
transportador al igual que se observó durante la combustión del carbón bituminoso; 
véase Figura 3.7(A). Pero también la disminución del CO2 capturado podría haber sido 
causada por el menor inventario específico de sólidos durante ese ensayo
[78]
. Así, podría 
ser necesario implantar un separador de carbono si se realiza la combustión con este 
carbón vía CLaOU utilizando como transportador Mn66FeTi7[SD1200] a valores de  
muy altos. 
Durante la combustión del carbón BIT-HV-Pre, el valor de la eficacia de captura de 
CO2 mostró pequeñas variaciones con las distintas concentraciones de oxígeno a la 
salida del reactor de oxidación. Se puede decir que la CC permaneció constante entorno 
a un valor del 50 % (rango entre el 48-53 %) cuando el valor de 
2
*
Oλ  fue menor de 2. 
Cuando se aumentó mucho la concentración de oxígeno en el reactor de oxidación, Test 
10, la eficacia de captura de CO2 sufrió un ligero incremento hasta el 55,1 %, lo cual no 
es explicable pudiéndose deber a un error experimental. 
La demanda total de oxígeno descendió al incrementarse la cantidad de oxígeno en el 
reactor de oxidación aunque se observó un comportamiento muy diferente con cada tipo 
de carbón. Con el carbón sub-bituminoso siempre se observaron mayores valores de 
demanda total de oxígeno que durante la combustión de BIT-HV-Pre. Ello podría 
deberse a las diferencias de conversión del char a gas entre los carbones con el aumento 
del exceso de oxígeno en el reactor de oxidación. 
Durante la combustión de BIT-HV-Pre, la demanda total de oxígeno sufrió un descenso 
continuado hasta un valor de 
2
*
Oλ  = 1,6-1,8, no observándose ningún efecto a valores 
mayores. Sin embargo, la demanda total de oxígeno necesaria para el carbón sub-
bituminoso disminuyó siempre con el aumento del exceso de oxígeno alimentado al 
reactor de oxidación. Así, fue necesario un *O2 entorno a 1,6, el cual equivale a una 
concentración del 8 %v (el doble que el observado en la combustión convencional de 
carbón) en la corriente de salida del reactor de oxidación para minimizar la demanda 
total de oxígeno en el 2,4 % con BIT-HV-Pre. 
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Además, con valores de 
2
*
Oλ  = 1,6-1,8 se consiguió oxidar completamente el 
transportador evitando el gradiente térmico entre las temperaturas de los reactores. Este 
valor de T obtenido con Mn66FeTi7[SD1200] y el carbón BIT-HV-Pre fue mucho 
más bajo que el alcanzado con otros materiales de bajo coste basados en Fe ya probados 
como la ilmenita o el residuo de hierro
[75, 77, 120]
, y similar al observado con el mineral 
de hierro
[74]
. 
La demanda total de oxígeno obtenida con SUB se considera debida a los productos de 
gasificación, ya que ambos carbones tuvieron un porcentaje similar de materia volátil. A 
pesar de contener menor cantidad de char (carbono fijo), el carbón sub-bituminoso 
generó un mayor volumen de compuestos gaseosos derivados de su gasificación, ya que 
este carbón fue mucho más reactivo (véase Figura 3.2). Así, como con ambos carbones 
el valor del  fue similar (y mayor de 3), mayor cantidad de compuestos inquemados 
(H2, CO y CH4) se observaron en la corriente de gases de salida del reactor de reducción 
aumentando el valor de la demanda total de oxígeno. 
Para minimizar la demanda total de oxígeno con el carbón sub-bituminoso primero fue 
necesario introducir casi 5 veces más exceso de oxígeno (
2
*
Oλ  = 3,5) en el reactor de 
oxidación obteniendo así un valor de 3,6 %. Pero para poder igualar la demanda total de 
oxígeno a la obtenida con el BIT-HV-Pre fue necesario fijar un  con ese mismo 
valor de 
2
*
Oλ  (véase Tabla 3.5: Test 14). Por tanto, para carbones muy reactivos (con 
CC muy altas) es necesario trabajar con una velocidad de circulación del transportador 
más alta y con mayores excesos de oxígeno en el reactor de oxidación para incrementar 
la eficacia de combustión del carbón y disminuir la demanda total de oxígeno. 
 
3.2.2.3. Efecto de la temperatura 
Para obtener el máximo de conversión a CO2 y vapor de agua de los compuestos 
gaseosos derivados de la pirólisis y la gasificación del carbón es necesario disponer de 
la suficiente cantidad de oxígeno en el reactor de reducción. Con Mn66FeTi7[SD1200] 
ya se ha visto que lo más sencillo es incrementar el flujo de oxígeno transportado desde 
el reactor de oxidación (aumentando la velocidad de circulación del sólido) aunque con 
ello disminuyó la CC (véase Figura 3.7). Otra manera fue aumentar el exceso de aire 
alimentado al reactor de oxidación para conseguir una mayor velocidad de regeneración 
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de la fase bixbyíta del transportador (véase Figura 3.8). De esta manera, la eficacia de 
captura de CO2 tuvo pequeñas variaciones con el aumento de la cantidad de oxígeno en 
el reactor de oxidación. No obstante, se ha observado que es más efectivo aumentar el 
valor del  que el exceso de oxígeno para mejorar la eficacia de combustión en el 
reactor de reducción (véanse Tests 13-14). 
Otra alternativa puede ser aumentar la temperatura del reactor de reducción para 
incrementar la velocidad de reacción entre el sólido y los compuestos gaseosos
[74, 77, 120]
. 
Además, fijar una mayor temperatura en el reactor de reducción supone un aumento de 
la velocidad de desacoplamiento del oxígeno
[141, 194, 199]
. Pero para desacoplar oxígeno 
de forma continuada es necesaria una temperatura adecuada en el reactor de oxidación 
para poder regenerar (MnxFe1-x)2O3 en los materiales basados en Mn-Fe
[140]
. 
Por tanto, se han de optimizar las temperaturas en los reactores de oxidación y 
reducción para conseguir maximizar la eficacia de la combustión del carbón sin que la 
eficacia de captura de CO2 disminuya. De esta manera, adecuando las temperaturas se 
podrá aumentar el porcentaje de oxígeno que es transferido al reactor de reducción vía 
su desacoplamiento sin tener que aumentar el valor del . Con ello, mayor cantidad de 
char podrá ser oxidado a CO2 y vapor de agua sin la necesidad de ser gasificado. Así, se 
disminuirá la cantidad de compuestos gaseosos derivados de la gasificación 
disminuyendo la demanda total de oxígeno sin afectar al valor de captura de CO2. 
Hasta ahora, todos los ensayos se han realizado con una temperatura de 900 ºC en 
ambos reactores. Las Series IV-V se llevaron a cabo aumentando esa temperatura en el 
reactor de reducción, disminuyéndola en el reactor de oxidación o realizando ambas 
acciones a la vez. Para estas series se eligió la combustión del carbón sub-bituminoso, 
ya que con él se podrán ver mejor los pequeños cambios en la demanda total de oxígeno 
al generar este carbón mayor cantidad de compuestos inquemados en el reactor de 
reducción (H2, CO y CH4). La Serie IV se realizó con un valor de  ≈ 3, mientras que la 
Serie V (Test 18) se llevó a cabo fijando un  =6. En ambas series, se introdujo un 
exceso de oxígeno muy alto (
2
*
Oλ  = 3,8) en el reactor de oxidación para asegurar la 
regeneración rápida de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 en el transportador, tal y como se 
observó en la Figura 3.8. La Figura 3.9 muestra el efecto de las temperaturas de los 
reactores de reducción y oxidación (en relación con el ) sobre la demanda total de 
oxígeno. Además de las Series IV-V, la figura contiene los Tests 13-14 como referencia. 
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Figura3.9Efecto de las temperaturas de los reactores de reducción y oxidación sobre la 
demanda total de oxígeno en ensayos con el carbón SUB. 
 
La disminución de la temperatura del reactor de oxidación desde los 900 ºC hasta los 
875 ºC (Tests 14 y 18) supuso un incremento de la velocidad de regeneración de 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3, lo cual hizo que aumentara la cantidad de oxígeno desacoplado 
en el reactor de reducción. Ello, evidentemente, provocó una mejora en la eficacia de 
combustión del carbón observándose un descenso del 20 % en la demanda total de 
oxígeno (del 2,4 al 2 %). 
Con la bajada de la temperatura del reactor de oxidación de 900 ºC a 850 ºC (Tests 13 y 
15), se observó una mejora del 24 % en la demanda total de oxígeno pasando del 3,6 al 
2,9 %. Por tanto, con un descenso de 50 ºC en la temperatura del reactor de oxidación se 
obtuvo una mejoría similar a la que se encontró cuando se disminuyó 25 ºC indicando 
que una temperatura de 875 ºC en el reactor de oxidación podría ser suficiente para la 
reoxidación de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3. 
Por otro lado, el incremento de la temperatura del reactor de reducción de 900 a 925 ºC 
sin variar la del reactor de oxidación (Tests 13 y 16), ayudó a disminuir un 20 % la 
demanda total de oxígeno (desde un 3,6 a un 3 %). Ello se atribuye a la mayor 
reactividad del transportador de oxígeno con los gases presentes en el reactor de 
reducción, ya que la velocidad de regeneración de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3, fue la 
misma. Este mismo aumento de la velocidad de reacción con los compuestos gaseosos 
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del reactor de reducción fue observado en otros materiales de bajo coste basados en Fe 
con el incremento de la temperatura
[73-74, 77, 120]
. 
El valor de demanda total de oxígeno obtenido en el Test 16 (T = 2,9 %) fue similar al 
observado cuando se favoreció la oxidación de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3, a 850 ºC 
durante el Test 15 (T = 3 %), pero sin el aumento de la velocidad de reacción del 
transportador en el reactor de reducción. Ello indica que es importante aumentar la 
velocidad de reacción sólido-gas entre el material y los compuestos gaseosos a través de 
la subida de la temperatura del reactor de reducción.  
Por tanto, el siguiente paso fue incrementar la temperatura del reactor de reducción de 
900 a 925 ºC. Con esa temperatura en el reactor de reducción, se disminuyó la 
temperatura del reactor de oxidación de 900 a 875 ºC (Tests 16 y 17). Esta bajada de 
temperatura en el reactor de oxidación facilitó la velocidad de regeneración de 
(Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3, lo cual supuso una disminución del 25 % en la demanda total 
de oxígeno (del 3 al 2,4 %). Ello indica que aunque se aumente la temperatura del 
reactor de reducción para favorecer la velocidad de las reacciones en ese reactor, es 
esencial favorecer la regeneración de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 bajando la temperatura en 
el reactor de oxidación para disponer de una proporción significativa de oxígeno 
desacoplado en el reactor de reducción. 
Por tanto, por último se compara el efecto de aumentar la temperatura en el reactor de 
reducción y de disminuirla en el de oxidación sobre la demanda total de oxígeno 
respecto del valor de T obtenido con las temperaturas fijadas inicialmente (900 ºC en 
ambos reactores). La variación de las temperaturas en ambos reactores (Tests 13 y 17) 
supuso una disminución del 50 % en la demanda total de oxígeno (del 3,6 al 2,4 %). 
Así, parece que las temperaturas óptimas para maximizar la eficacia de combustión del 
proceso CLaOU con Mn66FeTi7[SD1200] son 925 ºC y 875 ºC en los reactores de 
reducción y oxidación, respectivamente. 
Como puede verse en la Figura 3.9, el valor de  tuvo influencia sobre la T al igual 
que las temperaturas, ya que este carbón necesita valores muy altos de circulación del 
material para maximizar la eficacia de combustión en el reactor de reducción. Por ello, 
se ha de evaluar cuál puede ser el efecto del  sobre el rendimiento del proceso durante 
la combustión del carbón con las temperaturas óptimas. 
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3.2.2.4. Efecto de  durante la combustión con temperaturas óptimas 
La Serie VI se desarrolló para evaluar el efecto de  sobre el rendimiento del proceso 
CLaOU cuando se trabajó con las temperaturas consideradas óptimas en los reactores. 
La Figura 3.10 muestra el efecto del parámetro  sobre la captura de CO2 y la demanda 
total de oxígeno durante la combustión de BIT-HV-Pre con las temperaturas 
optimizadas. 
 
Figura3.10Efecto del parámetro  sobre la eficacia de captura de CO2 (CC) y sobre la 
demanda total de oxígeno (T), durante la combustión de BIT-HV-Pre. Condiciones de 
operación: TRR = 922; TRO = 880; 
2
*
Oλ  = 1,8. 
 
Se eligió la combustión con el carbón bituminoso para ver el efecto del parámetro  
sobre la captura de CO2, ya que con el carbón sub-bituminoso no se apreciaron grandes 
cambios (véase Serie III). Además, se quiso comparar los resultados obtenidos con los 
de otros materiales de bajo coste basados en Fe que ya fueron evaluados durante la 
combustión del carbón BIT-HV-Pre
[74, 77, 120]
. 
El aumento de la velocidad de circulación del transportador de oxígeno supuso un 
descenso de la eficacia de captura de CO2, siendo más pronunciado a valores de  < 1. 
Esto está de acuerdo con lo que Cuadrat y cols. observaron durante la combustión de 
este carbón utilizando ilmenita como transportador de oxígeno
[77]
. En condiciones 
estequiométricas, el CO2 capturado siempre fue mayor que cuando se realizó la 
combustión vía iG-CLC de este carbón a 925 ºC con otros materiales de bajo coste 
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basados en Fe
[74, 77, 120]
. Sin embargo, la eficacia de captura de CO2 fue menor a valores 
de  >1,5, con respecto al mineral de hierro o al residuo de hierro. Esto no debe de ser 
un impedimento para utilizar Mn66FeTi7[SD1200] con velocidades de circulación 
altas, ya que la eficacia de captura de CO2 se podrá siempre incrementar cuando se 
utilice este transportador en una unidad CLC que disponga de separador de carbono
[78]
. 
Se vio una mejora en la demanda total de oxígeno con el aumento de la relación 
transportador-combustible () obteniéndose un valor de T = 0,6 % con  ≈ 2. Este 
valor es el más bajo obtenido en este carbón, incluso por debajo del observado con el 
mineral de hierro
[77]
. Por tanto, el aumento de la velocidad de circulación usando el 
sólido basado en Mn-Fe está justificada aunque la captura de CO2 decreciera, ya que el 
rendimiento del proceso se ve enormemente favorecido. 
Hasta valores estequiométricos ( = 1), la demanda total de oxígeno fue alta, 
observándose un descenso muy pronunciado hasta valores de  ≈ 2. Esto está de 
acuerdo con que se obtuvo con este carbón fijando otras temperaturas en los reactores; 
véase Figura 3.7(B). Sin embargo, al aumentar la cantidad de oxígeno disponible en el 
reactor de reducción (), la demanda total de oxígeno disminuyó en estos ensayos con 
las temperaturas optimizadas en los reactores. Ello claramente fue producido por el 
efecto del oxígeno desacoplado por el transportador, el cual fue más influyente a 
mayores valores de . Cuanta menor sea el valor del  mayor será la conversión del 
sólido, lo cual puede dificultar la regeneración completa de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3
[78, 
97]
. Sin embargo, a partir de  = 2 parece que la proporción de oxígeno desacoplado en 
el total del oxígeno transportado aumentó haciendo que la eficacia de combustión en el 
reactor de reducción incrementara hasta un valor entorno al 98-99 % (véase Figura 
3.10). 
Por tanto, se han optimizado las condiciones de operación para Mn66FeTi7[SD1200] 
que maximizan el rendimiento de la combustión de carbón vía el proceso CLaOU. De 
esta manera, se hace necesario establecer un gradiente de 50 ºC entre los reactores de la 
unidad CLC, el cual podría ser asumible, ya que la descomposición de (MnxFe1-x)2O3 a 
(MnxFe1-x)3O4 es exotérmica
[202]
. Además, sería necesario disponer del doble de oxígeno 
estequiométrico en el reactor de reducción ( ≈ 2) para procurar una significativa 
proporción de oxígeno desacoplado. Por último, se debe de introducir un exceso de 
oxígeno equivalente al reactor de oxidación de entre el 50 al 80 %. 
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El gasto que supone la impulsión de más aire siempre será menor que el coste de 
producir oxígeno puro para oxidar los compuestos inquemados que escapan del reactor 
de reducción en una cámara de post-combustión, los cuales suponen 1/3 del coste del 
proceso por tonelada de CO2 capturada
[104]
. 
 
3.2.2.5. CLaOU vs. iG-CLC 
Finalmente, la campaña experimental concluyó con la Serie VII, con la que se llevó a 
cabo la combustión del carbón vía iG-CLC. Para ello se fijó la temperatura en el reactor 
de oxidación en 950 ºC y un valor de 
2
*
Oλ  suficiente (entre 1,2 y 1,7) para que la presión 
parcial de oxígeno estuviera entre 0,05 y 0,1 atm. Con estas condiciones se limitó la 
regeneración de (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 (véase Figura 2.15), para que la conversión del 
carbón fuera mediante la reacción sólido-gas entre el transportador y los compuestos 
gaseosos presentes en el reactor de reducción. La temperatura del reactor de reducción 
se fijó lo más alta posible para aumentar la velocidad de reacción del material con los 
gases y así incrementar la oxidación de estos a CO2 y vapor de agua. 
El motivo de realizar la Serie VII fue la de comparar el rendimiento que el transportador 
de oxígeno ofrece durante la combustión de carbón vía iG-CLC o vía CLaOU. De esta 
manera se quiso poner de relieve el importante papel que supone la pequeña proporción 
de oxígeno desacoplado transportado por Mn66FeTi7[SD1200] al reactor de reducción. 
La comparación se hizo entre los Tests 20, 24 y 25 (véase Tabla 3.3) debido a que la 
eficacia de captura de CO2 en ambos fue similar (véase Tabla 3.5), lo cual asegura la 
misma cantidad de gases en el reactor de reducción. También, porque todos ellos se 
realizaron en condiciones de oxígeno estequiométricas en el reactor de reducción, lo 
cual permite ver el verdadero potencial del oxígeno desacoplado por el material durante 
el proceso CLaOU. 
El aumento de la temperatura del reactor de reducción en condiciones iG-CLC (Test 24) 
propició una mejora de casi el 50 % en la demanda total de oxígeno (del 7,4 al 5 %) 
respecto de cuando no se aprovecharon las propiedades para desacoplar oxígeno por 
parte del transportador durante el Test 1 (véase Tabla 3.5). Sin embargo, la optimización 
de las condiciones de operación durante la combustión del carbón vía CLaOU (Test 20) 
generó una mejora de un 34 % en la demanda total de oxígeno, ya que su valor 
disminuyó desde el 4,4 % (Test 25: proceso iG-CLC) hasta el 3,3 %. Ello fue gracias a 
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la proporción de oxígeno desacoplado de una manera constante una vez que se pudo 
regenerar de manera óptima (Mn0,66Fe0,34)2Ti0,15O3,3 en el reactor de oxidación. Con 
ello, se ha constatado que para disminuir la demanda total de oxígeno es más efectivo 
aprovechar las cualidades del material para desacoplar oxígeno (optimizando las 
condiciones de operación) que elevar las temperaturas de los reactores y realizar la 
combustión del carbón mediante el proceso iG-CLC. 
Por tanto, se ha comprobado que utilizar Mn66FeTi7[SD1200] en la combustión de 
carbón mejora la conversión de este a CO2 y vapor de agua disminuyendo la demanda 
total de oxígeno, gracias a la ayuda del oxígeno desacoplado por el material. Así, el 
proceso CLaOU puede ser viable a través de transportadores de bajo coste basados en 
óxidos mixtos de Mn-Fe mejorados con cationes (por ejemplo Ti
4+
) que favorecen la 
regeneración de la fase (MnxFe1-x)2O3
[191, 214, 225]
. De esta manera, tras la optimización 
de las variables de operación se pudo maximizar el rendimiento de la combustión del 
carbón consiguiendo disminuir la demanda total de oxígeno hasta un valor menor del    
1 %. Aunque la eficacia de captura de CO2 decreció por la exigente velocidad de 
circulación del transportador de oxígeno, la introducción de un separador de carbono en 
la unidad CLC sería suficiente para conseguir la maximización del CO2 capturado. 
Además, se ha demostrado que el exceso de oxígeno en el reactor de oxidación es muy 
relevante en este tipo de materiales para poder regenerar (MnxFe1-x)2O3, y así transportar 
oxígeno vía CLOU al reactor de reducción. Aunque el exceso de aire necesario en el 
reactor de oxidación tiene que ser superior al utilizado en la combustión convencional, 
el sobrecoste por alimentar más aire a este reactor no debe suponer un impedimento 
para el avance del CLC con carbón. En el balance de costes entre calentar e impulsar 
más aire, o implantar los recursos tecnológicos propuestos para maximizar la eficacia de 
combustión del carbón
[87]
 o utilizar O2 en una cámara de post-combustión
[104]
, siempre 
es más sencillo y bastante más barato lo primero, siempre que la combustión sea vía 
CLaOU. 
Por último, de manera complementaria, la búsqueda de la mejora de las propiedades 
mecánicas de las partículas de transportador permitió obtener un material que muestra 
carácter ferrimagnético a temperatura ambiente. Dicha propiedad se mantuvo a lo largo 
de todo el tiempo de evaluación del transportador durante la combustión con carbón. 
Con ello se permitirá una separación fácil de las partículas de transportador de las 
cenizas dentro del reactor de reducción, pudiendo volver a ser reutilizadas de nuevo. 
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Así, se producirá un ahorro considerable en el gasto destinado a la producción del 
material, que se estima en un 10 % del coste de la tonelada de CO2 capturado
[104]
. Este 
ahorro, podría equipararse al gasto necesario por el exceso de aire en el reactor de 
oxidación haciendo que no hubiera sobrecoste por este último. 
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 Optimización del proceso CLC con carbón: diseño y operación de 4.
una unidad CLC de 50 kWt 
4.1. Motivación y objetivo 
En los últimos años, el avance en la tecnología CLC con carbón ha sido notable, con 
numerosos trabajos en unidades en continuo en modo iG-CLC con diferentes diseños 
del reactor de reducción. Sin embargo, se han presentado escasos trabajos operando en 
CLOU y todos ellos en la misma unidad CLC en continuo
[134-138]
. La mayoría de las 
plantas operadas en modo iG-CLC tienen un diseño del reactor de reducción basado en 
un lecho fluidizado burbujeante, con una potencia nominal de diseño de entre 0,5 y     
25 kWt
[73, 86, 90, 121-122, 156-157]
. Otras pocas, las más grandes, con potencias entre 100 kWt 
y 3 MWt, optan por disponer de reactores de reducción diseñados como lechos 
fluidizados circulantes
[79, 83, 115]
. 
Un reactor diseñado como un lecho fluidizado burbujeante tiene el riesgo de que parte 
de los gases generados en la gasificación del char (CO + H2) se desvíen a través de la 
fase burbuja hasta la zona diluida, ya que el contacto entre las partículas de 
transportador de oxígeno y estos gases es deficiente. Ello genera una importante 
cantidad de compuestos gaseosos parcialmente convertidos a CO2 y vapor de agua en la 
corriente de salida de este reactor. 
Un reactor basado en un lecho fluidizado circulante mejora el contacto entre las 
partículas de transportador y los gases en toda la altura del reactor, lo cual permite 
operar con una menor cantidad de inventario de material dentro del reactor
[162]
. Esto 
hace que con el uso de lechos fluidizados circulantes se pueda aumentar la potencia de 
las instalaciones sin un gran incremento del volumen del reactor. Además, al operar en 
régimen fluidodinámico turbulento se consigue una distribución de temperatura más 
uniforme y se asegura la mezcla perfecta de los sólidos a lo largo de toda la 
columna
[234]
. Por último, el comportamiento hidrodinámico del freeboard (distribución 
núcleo-anillo) hace que la oxidación de los volátiles sea más efectiva
[82]
. Por tanto, por 
todas estas razones utilizar dos lechos fluidizados circulantes interconectados conlleva 
sustanciosas ventajas en la escalabilidad del proceso CLC con carbón
[235]
. 
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Una de las principales cuestiones para obtener la maximización del rendimiento de la 
tecnología CLC con carbón se basa en el comportamiento del reactor de reducción. Ello 
determinará el flujo de gases parcialmente convertidos a CO2 y vapor de agua (demanda 
total de oxígeno) y la cantidad de char que escapará hacia el reactor de oxidación 
(eficacia de captura de CO2). Así, es necesario tener en cuenta una serie de premisas o 
necesidades durante el planteamiento del diseño de este reactor, tales como
[236]
: 
o Obtener una alta conversión del carbón, minimizando las pérdidas de partículas 
de char sin gasificar en la corriente de los gases de salida. 
o Obtener alta conversión de los gases a CO2 y vapor de agua, minimizando los 
compuestos parcialmente oxidados en la corriente gaseosa de salida. 
o Obtener altos valores de eficacias de captura de CO2, minimizando las pérdidas 
de partículas de char no gasificado hacia el reactor de oxidación. 
La cantidad de partículas de char no gasificadas que escapan en la corriente gaseosa de 
salida del reactor de reducción determinan la conversión del carbón a gas e influyen 
sobre la eficacia de combustión de la unidad
[74-75]
. Por ello, se hace imprescindible el 
uso de ciclones de alta eficiencia
[99]
 para separarlas y devolverlas al reactor de 
reducción. Durante su diseño se debe tener en cuenta tanto el tamaño medio de las 
partículas de char elutriadas del reactor de reducción
[83, 237]
 como su comportamiento 
dentro del ciclón
[238]
. 
La minimización de los compuestos parcialmente oxidados a CO2 y vapor de agua hace 
incrementar la eficacia del proceso y reduce los costes derivados del uso de oxígeno 
puro en una cámara de post-combustión. Para conseguirlo es necesario utilizar un 
transportador de oxígeno altamente reactivo con los combustibles gaseosos y/o recurrir 
a soluciones tecnológicas del diseño y configuración del reactor de reducción en sí 
mismo
[87]
. 
La obtención de altos valores de captura de CO2 pasa por limitar al máximo la presencia 
de partículas de char en el reactor de oxidación. Para ello se ha comprobado que el uso 
de un separador de carbono con una eficacia de separación alta resulta la etapa clave 
para maximizar la eficacia de captura de CO2
[80, 82-84]
. 
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4.2. Diseño de la unidad CLC de 50 kW t para carbón (ICB-CSIC-s50) 
4.2.1. Introducción al diseño 
El concepto del diseño está basado en que los reactores de reducción (RR) y de 
oxidación (RO) son dos lechos fluidizados circulantes (CFB) interconectados. También, 
la unidad incluye un separador de carbono (SC) diseñado como un lecho fluidizado 
burbujeante (BFB) y situado entre los reactores de reducción y oxidación. Su función 
será separar las partículas de char de las de transportador (en la corriente de sólidos que 
abandona el reactor de reducción) mediante elutriación selectiva
[81]
, para recircularlas 
de nuevo al reactor. Además, el diseño incluye un lecho de cierre doble o loop-seal 
doble (LS-D) ubicado entre el ciclón del reactor de reducción y el separador de carbono, 
para regular independientemente la velocidad de circulación del transportador entre los 
reactores de oxidación y reducción. Todos los reactores están unidos por lechos de 
cierre (LS) para impedir la mezcla de gases. Además, la planta dispone de dos sistemas 
con válvulas de desviación situados tras sendos ciclones para la medida directa de la 
velocidad de circulación. La Figura 4.1 muestra un diagrama de la unidad CLC de       
50 kWt para carbón (ICB-CSIC-s50) diseñada y construida en el ICB-CSIC. 
 
Figura4.1Diagrama de la planta CLC de 50 kWt para carbón (ICB-CSIC-s50). 
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La unidad se ha diseñado para ser operada en modo iG-CLC y en modo CLOU. Esto 
implica que los cálculos de diseño se han realizado diferenciando entre cada proceso 
CLC con carbón. Para cada proceso se han utilizado dos transportadores de oxígeno 
diferentes. Por un lado, para el modo iG-CLC, se eligió ilmenita por su amplia y 
satisfactoria experiencia en ensayos realizados en plantas en continuo
[73, 75, 77, 83, 125, 163]
. 
Las partículas de ilmenita tienen un diámetro medio de partícula (dp) de 0,17 mm y una 
densidad de partícula (p) de 3710 kg/m
3
. Y por otro lado, para el modo CLOU, se 
seleccionó un transportador de oxígeno basado en cobre (60 % CuO y 40 % MgAl2O4) 
producido por spray drying, y que ya había sido desarrollado y testado con éxito en una 
unidad en continuo
[134-137]
. Las partículas seleccionadas tenían un dp de 0,17 mm y una 
p de 3860 kg/m
3
. Como carbón de diseño, se escogió un carbón bituminoso con 
contenido medio en volátiles (BIT-MV) (véase Tabla 3.4 del Capítulo 3). Se seleccionó 
un tamaño de partícula del carbón de dp = 0,10 mm y una p de 1000 kg/m
3
. 
Aunque todo el diseño se ha realizado para un carbón bituminoso, las características del 
diseño (inventarios específicos para cada modo CLC y la inclusión de un separador de 
carbono) van a permitir quemar diferentes tipos carbón (desde lignito hasta antracita)
[91]
, 
así como biomasa
[137, 200]
. La alimentación del combustible es mediante un sinfín doble, 
y el punto de entrada del carbón en el reactor de reducción se ha establecido justo por 
encima de la placa distribuidora. Así, se maximizará el tiempo de contacto de la materia 
volátil con las partículas de transportador minimizando, en todo lo posible, la formación 
de compuestos gaseosos parcialmente convertidos a CO2 y vapor de agua. 
Se ha fijado en el diseño la temperatura de operación en el reactor de reducción para 
maximizar la conversión del carbón a gas. De esta manera, y en base a trabajos 
experimentales y de modelado previos, se estableció una temperatura de 1000 ºC en 
modo iG-CLC
[78, 82-84]
, y de 950 ºC para CLOU
[134-136]
. El diseño de esta instalación no 
permite la operación en condiciones autotérmicas debido a las pérdidas de calor 
asociadas con el tamaño de la unidad. Por ello, se ha dispuesto que el reactor de 
reducción, el reactor de oxidación, el separador de carbono y el lecho de cierre doble 
sean calentados mediante hornos eléctricos independientes. Además, mediante este 
sistema se puede variar la temperatura en cada reactor para optimizar de una manera 
fácil esta variable para maximizar el rendimiento del proceso CLC. 
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4.2.2. Parámetros de diseño 
Para establecer los parámetros de diseño se fijaron como condiciones iniciales de diseño 
la potencia térmica de la unidad y el inventario específico de transportador de oxígeno 
en el interior del reactor de reducción (
*
RRm ). Aunque la unidad podrá ser operada tanto 
en modo iG-CLC como en modo CLOU, todos los cálculos del diseño se han realizado 
basándose en el proceso iG-CLC. La razón principal es que en iG-CLC la velocidad de 
reacción del transportador con el combustible es mucho más lenta, siendo necesario un 
mayor inventario específico de sólidos dentro del reactor de reducción
[91, 135, 233]
. La 
potencia térmica de diseño vía iG-CLC (reacciones más lentas) fue fijada en 20 kWt. 
El inventario específico se estimó como la cantidad de transportador de oxígeno 
necesaria para alcanzar un equilibrio entre el aumento de la pérdida de carga o presión 
manométrica en el reactor de reducción y la disminución de la demanda total de oxígeno 
causada por el incremento de la cantidad de ilmenita en dicho reactor
[78, 84]
. Así, se 
estableció un inventario específico en el reactor de reducción de 
*
RRm  = 1000 kg/MWt. 
Este inventario específico dentro del reactor de reducción depende directamente de la 
cantidad de sólido dentro del reactor ( TO, RRm ) y de la potencia térmica de carbón (véase 
ecuación E3.1). Por tanto, la masa de material en el interior del reactor de reducción fue 
fijada en 20 kg, la cual definirá las dimensiones de este reactor. 
La masa de sólidos en el reactor de reducción será la misma cuando se opere vía CLOU, 
por lo que la potencia de diseño en este modo vendrá definida por un adecuado 
inventario específico dentro del reactor de reducción. En base a trabajos anteriores 
realizados con el transportador basado en Cu, se debe disponer de un inventario 
específico con este material de 
*
RRm  = 400 kg/MWt
[136, 194, 198]
. Este valor supone que la 
potencia térmica de diseño para el modo CLOU fue de 50 kWt (véase ecuación E3.1). 
Para el cálculo y obtención del resto de los parámetros que definieron el diseño del 
reactor de reducción, se realizaron balances de materia y se tuvieron las 
correspondientes consideraciones fluidodinámicas. Así, se calcularon la velocidad de 
circulación del flujo de transportador, la pérdida de carga y las velocidades del gas a la 
entrada y a la salida del reactor en función del modo de operación (iG-CLC o CLOU). 
Una vez obtenidos estos parámetros de diseño se pudo dimensionar el reactor de 
reducción. De igual manera que se ha realizado el diseño del reactor de reducción, se 
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llevó a cabo el diseño del resto de lechos fluidizados de la unidad CLC. La Tabla 4.1 
reúne los principales parámetros de diseño de la unidad ICB-CSIC-s50. 
Tabla4.1Principales parámetros de diseño de la unidad ICB-CSIC-s50 
Modo de operación   iG-CLC    CLOU  
Potencia de diseño (kWt)  20    50  
  RR RO SC  RR RO SC 
Altura (m) m 4,15 4,80 0,71  4,15 4,80 0,71 
Diámetro interno
(a) 
cm 10,2/8,1 30,0/10,2 15,0  10,2/8,1 30,0/10,2 15,0 
mTO kg 20,0 55,0 8,0  20,0 55,0 8,0 
P(b) kPa 25,0 15,0 4,5  25,0 15,0 4,5 
ug, in
(c)
 m/s 1,00 0,40 0,35  1,00 0,90 0,35 
ug, out
(d)
 m/s 4,00 4,00 0,35  5,50 9,00 0,35 
GS, estequiométrico. ( = 1)
(e)
 kgm-2s-1 7,5 5,5 -  12,5 9,0 - 
GS, diseño ( = 2)
(f)
 kgm-2s-1 15,5 10,0 -  26,0 16,0 - 
diseño ( = 2)
(g)
 s 250 690 100  150 415 60 
(a)
Parte inferior del reactor / parte superior del reactor. 
(b)
Pérdida de carga en el reactor. 
(c)
Velocidad del gas a la entrada del reactor. 
(d)
Velocidad del gas a la salida del reactor. 
(e)
Flujo de sólidos requerido en condiciones estequiométricas ( = 1). 
(f)
Flujo de sólidos estimado para las condiciones de diseño ( = 2). 
(g)
Tiempo medio de residencia para las condiciones de diseño ( = 2). 
 
4.2.2.1. Diseño del reactor de reducción (RR) 
En el diseño del reactor de reducción se ha tenido en cuenta que el agente fluidizante 
pueda ser vapor de agua, CO2 o una mezcla de ambos, ya que estos son los gases que 
son usados tanto en iG-CLC como en CLOU (véase Figura 1.17 del Capítulo 1). Esta 
unidad ha sido diseñada con dos partes diferenciadas (véase Figura 4.1). En la parte 
inferior se localizarán la mayor parte del inventario de partículas dentro de este reactor 
conformando la zona densa del lecho. En esta parte del reactor se introducirán, por un 
lado, las partículas de carbón alimentadas a la unidad, y por el otro, el transportador que 
regresa del reactor de oxidación (véase Figura 4.1). Se fijó el flujo de gas alimentado 
(Fg) a esta zona inferior del reactor para poder operar la zona densa del reactor con una 
velocidad del gas justo por encima de la velocidad terminal (
*
tu ) de las partículas de 
transportador de oxígeno, como puede verse en la Figura 4.2
[239]
. Así, se estimó una 
velocidad del gas en esta parte inferior del reactor de reducción de 1 m/s, tanto para el 
modo iG-CLC como para el CLOU (véase Tabla 4.1). 
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Figura4.2Regímenes de fluidización de los reactores de reducción y oxidación y del 
separador de carbono dentro del mapa de flujos fluidodinámicos (adaptación del mapa 
de regímenes de fluidización propuesto por Bi and Grace)
[239]
. 
* 1/3Reu Ar ;  
* 1/3
pd Ar ; 
* :mfu velocidad de mínima fluidización; 
* :tu velocidad terminal; 
* :cu velocidad 
crítica; 
* :tru velocidad de transporte. 
 
Con el flujo y la velocidad del gas en esta parte del reactor fijadas, se puede calcular el 
área o sección transversal (S) de la parte inferior del reactor de reducción a través de la 
ecuación E4.1 con una temperatura de trabajo de 1000 ºC. 
 
 g
g
F T+273
u =
S 273
  (E4.1) 
La parte superior del reactor de reducción fue diseñada como un riser (con menor 
sección) para aumentar la velocidad del gas y garantizar un flujo de transporte de los 
sólidos adecuado (véase Figura 4.2). Por ello, se diseñó una alimentación secundaria de 
agente fluidizante en la base de este riser. Debajo de este punto, retornan los sólidos 
recirculados del lecho de cierre doble y las partículas elutriadas procedentes del 
separador de carbono (véase Figura 4.1). Por ello, para calcular la sección transversal 
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del riser del reactor se tuvo en cuenta el flujo de gases proveniente de estas corrientes y 
los gases generados tras la pirólisis y gasificación del carbón introducido en la parte 
inferior del reactor. La velocidad superficial del gas en el ciclón del reactor se estimó en 
4 m/s para el modo iG-CLC y de 5,5 m/s en CLOU. El diámetro interno del riser se 
calculó mediante de la ecuación E4.1, fijando una temperatura de 950 ºC. La altura fue 
obtenida tras un balance de presiones, estimándose un valor de 2,8 m. 
Un parámetro fundamental en el diseño de un reactor de lecho fluidizado es el flujo de 
sólidos transportados por unidad de superficie (Gs). En sistemas CLC donde hay dos 
reactores de lecho fluidizado interconectados, el Gs depende de la velocidad de 
circulación del sólido entre los reactores de oxidación y de reducción, y de la sección 
transversal del reactor de oxidación, de acuerdo a lo planteado por Abad y cols.
[98]
. La 
sección del reactor siempre es fija, pero la velocidad de circulación del transportador 
depende del , que relaciona el oxígeno disponible y el necesario dentro del reactor 
(véase sección 3.1.4 del Capítulo 3). Como la capacidad de transporte de oxígeno del 
material y la demanda de oxígeno de la potencia de carbón alimentada son valores 
constantes, la única forma de modificar la relación Odisponible/Onecesario del reactor, es 
mediante la variación de la velocidad de circulación del sólido (véase ecuación E3.2). 
Pero se ha de tener en cuenta que la cantidad de oxígeno transferida por el transportador 
depende del grado de conversión del material (XTO). Por lo tanto, mediante un balance 
de materia se puede fácilmente relacionar la Gs con la XTO. La Figura 4.3 muestra la 
relación entre ambos parámetros para las condiciones de diseño establecidas. 
Abad y cols. estimaron que para no disminuir la reactividad media del transportador, la 
conversión máxima debía de ser de XTO = 0,5
[98]
. En el diseño de ICB-CSIC-s50, ese 
valor corresponde a un  = 2. Además, García-Labiano y cols. apuntaron que no eran 
recomendables valores por debajo de  = 1 para una unidad iG-CLC con carbón, ya que 
se producía una gran disminución del rendimiento del proceso
[78]
. Por ello, valores de  
entre 1 y 2 parecen ser los más adecuados durante la operación para maximizar el 
rendimiento tanto en el modo iG-CLC
[217, 240]
 como en el CLOU
[194]
. Así, se fijó para el 
diseño un  = 2, con el que se calcularon los flujos de sólidos de diseño (Gs, diseño)
[98]
. 
Para el reactor de reducción, los Gs, diseño fueron de 15,5 y de 26 kg·m
-2
·s
-1
 en iG-CLC y 
CLOU, respectivamente (véase Tabla 4.1 y Figura 4.3), los cuales son realistas, al poder 
operar un lecho fluidizado circulante con valores de hasta 70-100 kg·m
-2
·s
-1[181, 241]
. 
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Figura4.3Cálculo de la velocidad del flujo de sólidos (Gs) en función de la conversión 
del transportador de oxígeno (XTO) para el proceso iG-CLC y el proceso CLOU. 
 
4.2.2.2. Diseño del separador de carbono (SC)  
El separador de carbono (SC) fue concebido para reducir la cantidad de char transferido 
al reactor de oxidación al separar, de la corriente de salida del reactor de reducción, las 
partículas de char no gasificado de las de transportador de oxígeno. El SC fue diseñado 
como un lecho fluidizado burbujeante para las características físicas (diámetro de 
partícula y densidad) de los transportadores de oxígeno seleccionados durante el diseño 
(véase Figura 4.2). Así, las partículas de char que son más pequeñas y ligeras (con 
menor densidad) pueden ser fácilmente elutriadas y recirculadas al reactor de reducción, 
aumentando así su tiempo de residencia en este reactor. A ello ayuda la diferencia entre 
la velocidad terminal de las partículas de char (ut, char = 0,1 m/s) y la velocidad terminal 
de las partículas de transportador (ut, TO = 1,0 m/s)
[81]
. De esta manera, aparece el 
llamado fenómeno de elutriación selectiva donde la eficacia de separación entre las 
partículas está relacionada con la velocidad de elutriación del char. Se fijó un valor de 
ug, in = 0,35 m/s como velocidad superficial del gas en el separador de carbono, que es  
adecuada para separar los dos tipos de partículas, con un tiempo medio de residencia de 
las partículas de 100 s para el modo iG-CLC y de 60 s para el proceso CLOU (véase 
Tabla 4.1). 
El separador de carbono tiene un diámetro interno de 15 cm y una altura total de 71 cm, 
con dos partes diferenciadas: la parte inferior con sección cilíndrica para favorecer la 
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segregación y la parte superior con sección troncocónica para facilitar una mayor 
elutriación de las partículas de char al alcanzar esa zona. El SC se encuentra dividido en 
dos por una pared divisoria que no llega a hacer cierre ni por arriba ni por abajo. En la 
parte superior hay una altura de paso de 10 cm para ayudar a que la elutriación de las 
partículas de char se pueda producir desde la cámara de descarga de la tubería 
proveniente del LS-D, mientras que por la parte inferior, la altura de paso es de 6 cm. La 
Figura 4.4 muestra las vistas y acotado del separador de carbono. 
 
Figura4.4Vistas y acotado del separador de carbono (SC) incorporado en la unidad 
ICB-CSIC-s50. (A): vista perspectiva; (B): vista frontal; (C): vista superior. Unidades 
de cota en mm. 
 
La tubería de entrada de los sólidos desde el LS-D fue introducida 10 cm dentro del 
lecho de forma paralela a la pared metálica que separa el reactor en dos creando dos 
compartimentos con flujos opuestos. En la zona que recibe los sólidos el flujo es 
descendente favoreciendo la segregación del char, mientras que en la zona de descarga 
el flujo de sólidos es ascendente y se produce una segregación y elutriación adicional: 
El char elutriado que abandona el separador de carbono es recirculado a la parte inferior 
del riser del reactor de reducción y el transportador es enviado al reactor de oxidación 
vía LS-SC; véase Figura 4.1. 
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El separador de carbono fue diseñado para que pudiese ser fluidizado con vapor de 
agua, con CO2, o con una mezcla de ambos. En un proceso industrial siempre es 
recomendable la operación usando CO2 como agente fluidizante o una mezcla de vapor 
de agua y CO2 purgado de la corriente gaseosa de salida del reactor de reducción (véase 
Figura 1.18) para minimizar el consumo de vapor de agua en la unidad CLC
[235]
. 
 
4.2.2.3. Diseño del reactor de oxidación (RO) 
El reactor de oxidación fue diseñado para que las partículas de transportador de oxígeno 
pudieran ser regeneradas con aire y reenviadas al reactor de reducción para iniciar un 
nuevo ciclo redox. Por lo tanto, a la hora de diseñar esta unidad, se tuvo especial 
cuidado en asegurar un tiempo medio de residencia suficiente para obtener la oxidación 
completa de las partículas de transportador. Al mismo tiempo, se garantizó que la 
velocidad de circulación hacia el reactor de reducción fuera adecuada y únicamente 
dependiente de las necesidades de operación en la unidad ICB-CSIC-s50. Así, el reactor 
de oxidación fue diseñado con dos partes muy diferenciadas (véase Figura 4.1). La parte 
inferior se diseñó como un lecho fluidizado operado en régimen burbujeante (véase 
Figura 4.2). En iG-CLC, se fijó una velocidad superficial del gas de ug, in = 0,4 m/s en 
esa parte del reactor de oxidación. Al igual que el diseño del reactor de reducción, 
primero se fijó el flujo de aire en esta parte inferior del reactor, añadiendo un exceso del 
20 % respecto del flujo de aire estequiométrico para alcanzar la combustión completa 
del carbón alimentado (véase ecuación E3.3). Así, se estimó un diámetro de 30 cm para 
la parte inferior del reactor de oxidación y un tiempo medio de residencia de las 
partículas de 690 s en el modo iG-CLC para las condiciones de diseño ( = 2); véase 
Tabla 4.1. El tiempo medio de residencia, , fue calculado mediante la ecuación E4.2, y 
depende de la cantidad de sólidos dentro del reactor y de la velocidad de circulación de 
estos en la unidad, la cual está determinada por el valor de  (véase ecuación E3.6). 
 TO
TO
m
τ=
m
 (E4.2) 
Para el proceso CLOU se necesita una mayor velocidad en la parte inferior de este 
reactor, al alimentar mayor cantidad de carbón a la unidad. Para permitir la operación en 
régimen burbujeante se fijó una velocidad de 0,9 m/s justo por debajo de la 
*
tu , la cual 
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delimita la frontera con el régimen turbulento (véase Figura 4.2). En las condiciones de 
diseño ( = 2), el tiempo medio de residencia de las partículas de transportador en el 
proceso CLOU fue de 415 s. La parte superior del reactor fue diseñada como un riser 
con un diámetro menor para poder ser operada en un régimen muy cercano al de 
fluidización rápida (véase Figura 4.2) garantizando un flujo de transporte de las 
partículas hacia el ciclón muy alto. Para ello, la velocidad en esta parte del reactor de 
oxidación fue fijada en valores cercanos a la 
*
tru  (que separa los regímenes de 
fluidización turbulento y rápido), siendo de 4 m/ s y de 9 m/s para el proceso iG-CLC y 
CLOU, respectivamente. Así, para las condiciones de diseño ( = 2), se calculó un flujo 
de sólidos de diseño (Gs, RO diseño)
[98]
 en el ciclón del reactor de oxidación de                 
10 kg·m
-2
·s
-1
 en iG-CLC y de 16 kg·m
-2
·s
-1
 en CLOU; véase Tabla 4.1. 
El flujo de sólidos en la parte superior del reactor de oxidación depende únicamente del 
flujo de sólidos proveniente del separador de carbono que está regulado por el LS-D. En 
ambos modos de CLC con carbón y para las condiciones de diseño ( = 2), el Gs, RO diseño 
es fácilmente alcanzable debido a que el lecho de cierre doble gestiona un flujo de 
sólidos mucho mayor proveniente del ciclón del reactor de reducción. Por tanto, el 
diseño de la unidad ICB-CSIC-s50 tiene una sección transversal de circulación del 
transportador entre los reactores de oxidación y reducción de 0,41 m
2
/MWt para el 
modo iG-CLC y de 0,16 m
2
/MWt en CLOU. La altura del riser del reactor de oxidación 
fue fijada en 4 m tras el balance de presiones realizado en la unidad. 
 
4.2.2.4. Diseño de los ciclones 
Los ciclones son elementos utilizados para separar un flujo de gas de uno de sólidos por 
medio de la fuerza centrífuga
[99]
. En la unidad ICB-CSIC-s50 fueron diseñados dos 
ciclones (véase Figura 4.1): uno para separar el flujo de sólidos arrastrado por el reactor 
de reducción para enviarlo al LS-D, y otro, para gestionar el flujo de sólidos del reactor 
de oxidación y dirigirlo hacia el reactor de reducción vía LS-OR. Ambos ciclones se 
diseñaron como ciclones de alta eficiencia y se dimensionaron de acuerdo a la norma 
propuesta por Sinnott
[99]
. Para ello, sólo es necesario calcular la sección de entrada en 
cada ciclón a partir de la velocidad superficial y del flujo del gas en la entrada de cada 
ciclón. Se fijó una velocidad superficial del gas a la entrada del ciclón de 15 m/s 
(velocidad óptima para ciclones de alta eficacia)
[99]
, y se utilizaron los flujos de gas 
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calculados para el modo CLOU, fijando como temperaturas de trabajo 900 ºC para el 
ciclón del reactor de reducción y 700 ºC para el ciclón del reactor de oxidación. La 
sección de entrada de un ciclón de alta eficiencia viene definida por una relación del 
diámetro del ciclón (Dc), el cual define las dimensiones del resto de las partes
[99]
. Así, a 
partir de Dc se pudo dimensionar cada uno de los ciclones; véase Figura 4.5. 
 
Figura4.5Vistas y acotado de los ciclones del reactor de reducción (RR) y del reactor 
de oxidación (RO) incorporados en la unidad ICB-CSIC-s50. (A): vista perspectiva; 
(B): vista frontal; (C): vista superior. Unidades de cota en mm. 
 
4.2.2.5. Diseño de los lechos de cierre (LS-SC, LS-OR y LS-D) 
Un lecho de cierre o loop-seal debe diseñarse para asegurar que no haya mezcla de 
gases entre los reactores que se unen a través de él
[160]
, garantizándose el adecuado 
sentido del flujo de sólidos. También, este elemento debe gestionar y equilibrar las 
pérdidas de carga que existan entre los dos reactores que se conectan a través de él. Por 
lo que el diseño de un reactor de cierre siempre entraña un cuidadoso manejo de las 
presiones en ambas ramas, siendo necesario realizar un balance de presiones a todo el 
sistema. 
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Se diseñaron cuatro lechos de cierre en la unidad ICB-CSIC-s50: dos simples, LS-SC y 
LS-OR, y uno doble, LS-D (véase Figura 4.1). El LS-SC une el separador de carbono 
con la parte inferior del reactor de oxidación, mientras que el LS-OR enlaza la parte 
superior del reactor de oxidación (tras el ciclón) con la parte inferior del reactor de 
reducción. El LS-D está situado entre el reactor de reducción y el separador de carbono, 
y cada lecho une el ciclón del reactor de reducción con diferentes partes de la unidad. El 
diseño aplicado en todos los lechos de cierre fue el mismo, con la única diferencia de la 
sección transversal del reactor marcada por el flujo de sólidos de diseño en cada uno
[98]
. 
Para el LS-SC y el LS-OR el diámetro interno fue de 80,9 mm mientras que para cada 
uno de los lechos del LS-D este parámetro tuvo un valor de 102,3 mm. En las 
condiciones de diseño definidas ( = 2) el Gs, diseño calculado fue de 26 kg·m
-2
·s
-1
 para el 
LS-SC y LS-OR y de 16 kg·m
-2
·s
-1
 para cada lecho del LS-D. La Figura 4.6 muestra las 
vistas y acotado del LS-D, las cuales pueden ser aplicables al LS-SC y al LS-OR, con 
única diferencia del diámetro interno del reactor en esos elementos antes indicado. 
 
Figura4.6Vistas y acotado del lecho de cierre doble (LS-D) incorporado en la unidad 
ICB-CSIC-s50. (A): vista perspectiva; (B): vista frontal; (C): vista superior. Unidades 
de cota en mm. 
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Además, el lecho de cierre doble fue diseñado para gestionar los sólidos que abandonan 
el ciclón del reactor de reducción en aras de proporcionar un control independiente de la 
velocidad de circulación entre el reactor de oxidación y el reactor de reducción
[161]
. 
Un lecho de cierre conecta el ciclón del reactor de reducción y el separador de carbono, 
mientras que el otro une el ciclón del reactor de reducción con la parte inferior del riser 
(parte superior del reactor de reducción); véase Figura 4.1. Cada lecho del LS-D está 
diseñado como un lecho fluidizado burbujeante con un diámetro interno de 10,2 cm y 
una altura de 60 cm. Se dispuso una pared metálica para dividir el reactor en dos 
compartimentos iguales con el fin de dirigir el flujo de sólidos de arriba hacia abajo y 
evitando su retorno
[160]
. La altura de paso de los sólidos desde la parte interna a la zona 
externa de cada reactor de cierre del LS-D fue de 10 cm. El diseño incluye una tubería 
en cada una de las dos cámaras de cada reactor de cierre del LS-D para suministrar de 
forma independiente el flujo del agente fluidizante en cada compartimento del reactor 
de cierre doble (véanse Figuras 4.1 y 4.6). La unidad CLC fue diseñada para que el flujo 
de sólidos en el reactor de oxidación pueda ser menor que el flujo de sólidos que 
abandona el reactor de reducción por su ciclón (véanse Tabla 4.1 y Figura 4.3). 
El flujo de sólidos derivado hacia el separador de carbono, y luego hacia el reactor de 
oxidación, es controlado por la velocidad del gas en las cuatro cámaras del LS-D. De 
esta manera, se puede ajustar la velocidad de circulación del transportador variando la 
velocidad del gas en el lecho de cierre que vierte hacia el separador de carbono (véanse 
Figuras 4.1 y 4.6: reactor en color verde). Con la división del flujo de sólidos entre las 
dos corrientes que abandonan el LS-D se dota a la unidad ICB-CSIC-s50 de una gran 
flexibilidad
[242]
. Así, se obtiene de forma real un control independiente de la velocidad 
de circulación del transportador entre los reactores de oxidación y de reducción. 
También el LS-D puede ayudar a regular el inventario específico del reactor de 
reducción al poder ajustarse el flujo de sólidos circulando en el propio reactor. Ello 
asegura un aumento del tiempo de residencia de parte de las partículas de char que 
escapan del reactor de reducción, garantizándose una mayor conversión a gas de estas. 
En las tuberías de descarga de sólidos a cada lecho de cierre del LS-D se insertaron dos 
tuberías para introducir un pequeño flujo de N2 (0,06 Nm
3
/h); véanse Figuras 4.1 y 4.6. 
Este flujo fue regulado con un rotámetro y su finalidad fue evitar cualquier depósito de 
sólidos en los codos de ambas tuberías. 
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4.2.2.6. Balance de presión en la unidad ICB-CSIC-s50 
La presión manométrica (P) en un lecho fluidizado depende de su sección transversal 
y de la cantidad de sólidos dispuestos dentro él. Así, mediante la ecuación E4.3 fueron 
calculadas las presiones manométricas dentro de cada uno de los reactores de la unidad 
ICB-CSIC-s50. Con ellas, se realizó un balance de presiones para precisar la longitud de 
la columna de sólidos necesaria en el lado de baja presión en cada lecho de cierre, para 
compensar y gestionar las diferencias de pérdida de carga de los elementos que une. 
 TO
m S
ΔP=
g

 (E4.3) 
La Figura 4.7 muestra el mapa de presiones manométricas estimado en la unidad, donde 
se ha tenido en cuenta que existe una sobrepresión del 30 % en los lechos fluidizados 
por el uso de la placa distribuidora del gas fluidizante. También, recoge las pérdidas de 
presión estimadas (para las condiciones de diseño) en cada punto de cada reactor, si se 
siguen las líneas continuas que unen las partes de arriba y abajo de cada elemento. 
 
Figura4.7Mapa de presión manométrica estimado en la unidad ICB-CSIC-s50. Las 
líneas discontinuas conectan reactores mediante lechos de cierre (LS). Las líneas 
continuas expresan la presión manométrica en un reactor en función de su altura. 
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El punto de entrada del gas en el reactor de reducción y de oxidación (RR-in y RO-in, 
respectivamente) fueron situados en cota cero con una presión manométrica acorde a las 
condiciones de diseño (véase Tabla 4.1). Las salidas de estos reactores (ciclones) fueron 
situadas con el fin de organizar todos los elementos en la mayor altura posible que 
permitió su ubicación física. Se ha de tener en cuenta que aunque la salida del gas tras 
ambos ciclones fue a la calle, hubo una pequeña sobrepresión en ellos provocada por 
diferentes sistemas de retención de partículas y una antorcha colocados tras los ciclones. 
El separador de carbono tuvo que soportar una pérdida de carga superior a la provocada 
por la cantidad de sólidos dentro de él debido a la caída de presión del riser del reactor 
de reducción, desde el ciclón hasta el punto de reentrada de los sólidos provenientes del 
SC en este reactor. Así, se calculó que el separador de carbono debía superar una caída 
de presión adicional de 10 kPa, la cual debía ser compensada mediante una columna de 
sólidos en el lado de menor presión de al menos 0,8 m. Por ello, la reentrada de los 
sólidos provenientes del separador de carbono en el reactor de reducción se ubicó 1,3 m 
por encima del punto de entrada del gas en el reactor de reducción. 
El loop-seal doble debe ser capaz de equilibrar y manejar una sobrepresión de 10 kPa en 
el punto de entrada del gas en el reactor de reducción (RR-in) desde el punto de entrada 
del gas en el separador de carbono (SC-in) con respecto a la salida del gas en el ciclón 
del reactor de reducción. La forma de gestionar correctamente esta diferencia de presión 
entre ambos lados del LS-D fue mediante una columna de sólidos en el lado de menor 
presión (rama del separador de carbono). Así, el LS-D fue diseñado con una diferencia 
de altura de 1,7 m respecto del ciclón del reactor de reducción. 
El LS-SC debe compensar una diferencia de presión de 5 kPa entre la parte inferior del 
reactor de oxidación y la parte superior del separador de carbono. La altura de sólidos 
necesaria para gestionar esa presión debe ser de al menos 0,4 m, por lo que el LS-SC 
fue diseñado con una diferencia de altura de 1 m con respecto al separador de carbono. 
El diseño del LS-OR fue el que más riesgo entrañó porque es el elemento que mayor 
diferencia de presión debía gestionar y compensar en toda la instalación, concretamente 
25 kPa, al unir el ciclón del reactor de oxidación con la parte inferior del reactor de 
reducción. Para compensar tal diferencia de presión es necesaria una columna de sólidos 
en la rama que lo une al ciclón del reactor de oxidación de al menos 2 m, por lo que este 
elemento se situó con una diferencia de altura de 3,2 m respecto de ese ciclón. 
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4.2.2.7. Diseño del control instrumental de la unidad 
Para una correcta operación en la unidad ICB-CSIC-s50 es necesario disponer de un 
sistema de control adecuado para fijar y controlar los diferentes parámetros de 
operación. La instrumentación está formada por 28 sondas de presión diferencial, 10 
controladores de temperatura en los hornos, 10 termopares para la medida de la 
temperatura en los reactores, 10 controladores de flujo másico, 5 rotámetros, 2 sistemas 
de análisis de gases acoplados en las dos corrientes gaseosas de salida de la planta, 2 
motores eléctricos (con uno conectado a un variador de frecuencia) ubicados dentro del 
sistema de alimentación del carbón, y varias válvulas manuales situadas en la red de 
tuberías. La Figura 4.8 muestra el diagrama P&ID con todos los sistemas de control 
instrumental y las tuberías dispuestas en la unidad ICB-CSIC-s50. 
 
Figura4.8Diagrama P&ID de control instrumental de la unidad ICB-CSIC-s50. 
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En la unidad ICB-CSIC-s50 fueron dispuestos 10 hornos con controladores de 
temperatura para adecuarla según las necesidades del ensayo. En el reactor de reducción 
se colocaron 4 hornos, ya que el control de la temperatura en este reactor resulta 
fundamental durante la combustión del carbón. En cada lecho de cierre del LS-D, en el 
separador de carbono y en el reactor de oxidación fue ubicado un horno. Finalmente, 
dos hornos consiguieron producir el vapor de agua en cada evaporador (RR-E y SC-E). 
El control del flujo de gas alimentado a los lechos fluidizados fue realizado usando 
medidores-controladores de flujo másico para adecuar el flujo de gas de fluidización a 
las necesidades del proceso. Además, se incluyeron dos medidores-controladores para 
introducir agua líquida en los evaporadores y producir el vapor de agua necesario en el 
reactor de reducción y en el separador de carbono. El conjunto de tuberías de 
alimentación del gas hacia los medidores-controladores de flujo se diseñó para poder 
alimentar tanto aire como N2 en todos los lechos fluidizados. 
Cada uno de los lechos del LS-D se diseñó con dos ramas para introducir de manera 
independiente el agente de fluidización en cada lado de cada lecho de cierre. Así, el 
sistema de control del flujo de gas diseñado consistió en un único medidor-controlador 
de flujo másico que alimentó el gas a las dos ramas. El control sobre cada una de las 
ramas exteriores (las que descargan los sólidos al siguiente elemento de la unidad) fue a 
través de una válvula de control de paso de flujo de gas seguida de un rotámetro. De 
esta manera, se alimentó un flujo total de gas a cada lecho del LS-D desviando el flujo 
de gas necesario hacia la rama externa del mismo. 
Por último, el control del sistema de alimentación del carbón al reactor de reducción 
estuvo compuesto por un motor eléctrico en cada uno de los dos tornillos sinfines y por 
un variador de frecuencia. Este elemento permite regular la velocidad del tornillo sinfín 
que saca el carbón de la tolva controlando la potencia de carbón alimentada a la unidad. 
Este tornillo descarga el carbón en una pequeña cámara que lo une al segundo tornillo, 
que es el que introduce el combustible dentro del lecho en la parte inferior del reactor de 
reducción. Este sinfín opera con una elevada velocidad de giro para evitar la pirolisis 
del carbón dentro de este elemento. Para ayudar a tal fin, este tornillo se insertó dentro 
de una camisa refrigerada con agua. Además, en la cámara que une ambos tornillos se 
introdujo un caudal de N2 controlado por un rotámetro para evitar la entrada de vapor 
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desde el reactor de reducción, ya que su condensación causaría el taponamiento del 
tornillo. 
Además del control de las principales variables de proceso es necesaria su medida para 
poder evaluar el rendimiento del proceso CLC con carbón, por lo que se dispusieron 
diferentes elementos para ello. La Figura 4.9 muestra el diagrama ID con todos los 
instrumentos de medida introducidos en la unidad ICB-CSIC-s50. 
 
Figura4.9Diagrama ID de medida instrumental de la unidad ICB-CSIC-s50. 
 
 
La temperatura suministrada por los hornos en cada reactor puede diferir de la 
temperatura real en el interior del lecho, por lo se dispusieron termopares encapsulados 
en vainas de acero inoxidable refractario soldadas a los reactores e insertadas hasta el 
centro de los mismos para disponer de una medida más uniforme. Se ubicaron tres 
termopares en el reactor de reducción: dos en el lecho (parte inferior) y otro en el riser. 
Otros tres termopares fueron repartidos por el reactor de oxidación: uno en la parte 
inferior (lecho) y dos situados a lo largo del riser de este reactor. Un termopar fue 
introducido en el separador de carbono, y otro ubicado en la tubería de salida de gases 
DP T GASensor de presión diferencial Termopar Sistema de análisis de gases
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del reactor de oxidación, antes del filtro de mangas (BH). Finalmente, dos termopares 
fueron insertados en cada evaporador (RR-E y SC-E) para controlar la temperatura del 
vapor de agua sobrecalentado introducido en la unidad. 
Otro de los parámetros a instrumentalizar cuando se trabaja con reactores de lecho 
fluidizado es la presión. La presión en todos los reactores fue controlada mediante 
sondas de presión diferencial repartidas por toda la unidad para, por un lado, conocer el 
perfil de presión en los diferentes reactores durante largos periodos de operación para 
evaluar la estabilidad de la misma, y por otro lado, para poder estimar la cantidad de 
sólidos entre dos puntos en un reactor. Conocer la masa de sólidos o inventario 
específico dentro de los diferentes reactores de una unidad CLC es crucial, ya que 
depende del tipo de material utilizado, y siempre se ha de procurar disponer de la 
mínima cantidad necesaria de sólidos dentro de una unidad CLC que maximice el 
rendimiento del proceso
[98]
. Cobra vital importancia la cuantificación del 
*
RRm , ya que 
se plantea como una variable de operación más del proceso CLC con carbón. Con ella 
se puede comparar el rendimiento de esta tecnología cuando se usan distintos 
trasportadores de oxígeno
[229]
. En este caso, como el diseño del reactor de reducción 
contempla dos partes con diferentes secciones, la ecuación E3.5 ha sido modificada para 
calcular el 
*
RRm de manera más exacta definiendo la ecuación E4.4: 
 * RR RRRR TO, RR
carbón carbón parte inferior parte superior
ΔP S ΔP S1 1
m = m = + 
PCI m PCI m g g
     
    
       
 (E4.4) 
La medida de la presión utilizando sondas de presión diferencial permitió conocer el 
sentido del flujo de los sólidos y los gases en los lechos de cierre. Una correcta 
operación de los loop-seals evita fugas de gases entre los reactores que une. También es 
importante conocer el balance de presión total entre los dos ciclones, ya que la 
descompensación por una sobrepresión en uno de los extremos de la planta puede llevar 
a cambios en la dirección del flujo de gas, sobre todo en el ciclón del reactor de 
oxidación por el gran flujo de aire introducido en ese reactor. 
Por último, se midió y se recogió en tiempo real la concentración de los gases de 
salida tanto en el reactor de reducción como en el reactor de oxidación. En el reactor de 
reducción se dispusieron dos líneas de análisis tras el ciclón de este reactor, conectadas  
a un sistema de eliminación de alquitranes antes de su análisis. Dicho sistema que siguió 
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el protocolo propuesto por Simell y cols.
[230]
, ya fue descrito en la sección 3.1.1 del 
Capítulo 3. El diseño con dos líneas permite que la medida de la concentración de los 
gases no se vea distorsionada en ningún momento por un tapón. El sistema de análisis 
de gases dispuesto tras este tren de absorbedores está formado por un analizador de 
infrarrojo no dispersivo (NDIR-Siemens Ultramat 23) para medir las concentraciones en 
base seca de CO2, CO y CH4 y un analizador de conductividad térmica (Maihak 
S710/THERMOR) para conocer la concentración en base seca de H2. También, se midió 
la concentración de O2 del reactor de reducción mediante un analizador paramagnético 
(Siemens 23/Oxymat 6). De esta manera, por un lado, se comprobó que no hubiese 
fugas de gas desde el reactor de oxidación, y por otro lado, se midió la concentración de 
oxígeno desacoplado al utilizar un transportador para el proceso CLOU. En el reactor de 
oxidación se midieron en base seca las concentraciones de CO2 y CO en un analizador 
de infrarrojo no dispersivo (NDIR-Siemens Ultramat 23), y la de O2 en un analizador 
paramagnético (Siemens 23/Oxymat 6). 
Todo el instrumental de medida junto con el sistema de medidores-controladores de 
flujo másico fue coordinado electrónicamente gracias al Servicio de Ayuda a la 
Instrumentación (SAI) de la Universidad de Zaragoza, el cual programó y unificó su 
manejo mediante el software de desarrollo de sistemas NI LabVIEW
[243]
. 
 
4.2.2.8. Diseño de elementos accesorios  
En la unidad ICB-CSIC-s50 fueron diseñados e implantados otros elementos accesorios 
a los siete reactores de lecho fluidizado interconectados que sirvieron de ayuda durante 
la combustión de carbón. Así, se diseñaron dos evaporadores para alimentar vapor en 
el reactor de reducción (RR-E) y en el separador de carbono (SC-E); véase Figura 4.8. 
El diseño de ambos elementos estuvo basado en serpentines helicoidales dentro de un 
tubo
[99]
, donde el agua líquida es introducida por el serpentín y el gas (N2 o aire) por el 
tubo exterior permitiendo de esta manera alimentar ambos tipos de fluidos a la vez. 
También se diseñaron dos intercambiadores de calor para enfriar los gases de salida 
de los reactores de reducción y de oxidación (RR-HE y RO-HE, respectivamente); 
véase Figura 4.8. Ambos elementos fueron diseñados como intercambiadores de carcasa 
y tubo
[244]
, con agua fluyendo de forma ascendente y en contracorriente al flujo de gases 
de salida por el lado de la carcasa. El RR-HE sirvió también para condensar el vapor de 
Optimización del proceso CLC con carbón: diseño y operación de una unidad CLC de 50 kWt  
 
 207  
 
agua de combustión y el alimentado tanto en el reactor de reducción como en el 
separador de carbono. 
Entre el ciclón del reactor de reducción y el LS-D se dispuso un reservorio de sólidos 
con un volumen de 4 litros capaz de albergar unos 8 kg de material (véase Figura 4.1). 
Este elemento fue diseñado para actuar como pulmón de sólidos proporcionando, a la 
vez, un flujo de entrada de sólidos constante al LS-D, y un depósito de partículas de 
transportador para adecuar el inventario total en la planta a las necesidades requeridas. 
Por último, se integraron en la unidad tres sistemas para recoger todas las partículas 
sólidas elutriadas desde los ciclones (véase Figura 4.8). Dos se ubicaron en la corriente 
gaseosa de salida del reactor de reducción: uno justo después del ciclón y el otro tras el 
RR-HE. El primero fue diseñado como una cámara de sedimentación por gravedad 
(GSC)
[99]
 para retener y recuperar todas las partículas con un diámetro mayor de 50 m 
que lograran escapar del ciclón. El segundo fue diseñado como un lavador en húmedo 
(WS)
[99]
 para recoger las partículas sólidas más finas arrastradas por los gases de salida 
del reactor. Al mismo tiempo, este elemento sirvió de depósito colector del agua 
condensada procedente del reactor de reducción. Una vez descargado todo el lodo del 
WS, evaporando la parte líquida se pudieron obtener todos los sólidos recogidos para su 
posterior caracterización. En la corriente gaseosa de salida del reactor de oxidación se 
situó un filtro de mangas (BH)
[98]
 tras el RO-HE, capaz de retener cualquier partícula 
(hasta 1 m) que escape con el gas del ciclón del reactor de oxidación. 
 
4.3. Materiales utilizados en ICB-CSIC-s50 
4.3.1. Transportador de oxígeno 
El transportador de oxígeno seleccionado para realizar todos los ensayos experimentales 
en la unidad ICB-CSIC-s50 fue la ilmenita. Con este material primero se realizó un 
estudio fluidodinámico en caliente, y posteriormente se llevó a cabo la combustión de 
carbón en modo iG-CLC. La ilmenita es un mineral basado en óxidos de hierro y óxido 
de titanio, el cual fue extraído de una mina de Noruega por la compañía Titania A/S. 
El uso de este tipo de material como transportador en el proceso iG-CLC con carbón fue 
inicialmente propuesto y evaluado por Leion y cols.
[113]
. Posteriormente, se ha usado de 
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manera muy amplia en diferentes unidades en continuo de iG-CLC con carbón y otros 
combustibles sólidos, mostrando en todas ellas un comportamiento satisfactorio
[73, 75, 77, 
83, 86, 115, 125, 163-164]
. 
Inicialmente, la ilmenita se pre-oxidó a 950 ºC durante 2 horas para eliminar toda la 
humedad que tuviera el material y para prevenir cualquier problema de defluidización 
dentro de la unidad
[245]
. Después, se tamizó el sólido para obtener un lote de 150 kg con 
un rango de tamaño de partículas de entre 0,1 y 0,3 mm. Con este lote de ilmenita pre-
oxidada se realizó todo el estudio fluidodinámico en caliente dentro de la unidad. 
Tras el estudio fluidodinámico, la ilmenita se utilizó durante la campaña experimental 
quemando carbón vía iG-CLC en la unidad ICB-CSIC-s50. En trabajos anteriores 
utilizando este material como transportador de oxígeno, Adánez y cols. observaron un 
incremento de la reactividad y de la capacidad de transporte de oxígeno con el número 
de ciclos redox tanto con gases como con combustibles sólidos
[217, 246]
. Así, antes del 
desarrollo de la campaña experimental propiamente dicha, se llevó a cabo la activación 
de la ilmenita dentro de la propia planta quemando carbón durante varias horas. Ello 
también sirvió de pruebas preliminares para testar y calibrar el sistema de alimentación 
del combustible. Tras estos ensayos se realizó una caracterización del transportador de 
oxígeno para verificar las propiedades de la ilmenita activada antes de desarrollar la 
campaña experimental quemando carbón, especialmente en lo relativo a la capacidad de 
transporte de oxígeno. La Tabla 4.2 muestra las principales características observadas 
en la ilmenita activada utilizada durante los ensayos de combustión de carbón mediante 
el proceso iG-CLC en la unidad ICB-CSIC-s50. 
Tabla4.2Principales propiedades de la ilmenita activada 
Fases cristalinas
(a)
 - Fe2TiO5, Fe2O3, TiO2 
Diámetro de partícula mm 0,1-0,3 
Resistencia mecánica
(b)
 N 2,7 
Capacidad de transporte de O2
(c)
 %m 4,0 
Densidad real
(d)
 kg/m
3
 4200,0 
Porosidad
(e)
 % 18,0 
Área específica superficial
(f)
 m
2
/g 0,4 
(a)
Fases cristalinas obtenidas mediante Difracción de Rayos X (XRD). 
(b)
Valor medio de resistencia a la fractura de 20 partículas obtenido en un dinamómetro. 
(c)
Valor obtenido en un TGA tras 3 ciclos redox de 5 %v H2 + 40 %v H20 / Aire. 
(d)
Valor obtenido mediante picnometría de He. 
(e)
Valor obtenido mediante pososimetría de Hg. 
(f)
Valor obtenido mediante el método BET. 
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Durante el proceso iG-CLC con carbón, la hematita (Fe2O3) y la pseudobrookita 
(Fe3TiO5) son reducidas en el reactor de reducción a magnetita (Fe3O4) y a ilmenita 
(FeTiO3), respectivamente, de acuerdo a las reacciones R4.1-R4.6. Posteriormente, en el 
reactor de oxidación las partículas de transportador reducidas son oxidadas con el 
oxígeno del aire siguiendo las reacciones R4.7-R4.8
[240]
. 
 Fe2TiO5 (s)  +  TiO2 (s)  +  H2 (g)   →   2 FeTiO3 (s)  +  H2O (g) (R4.1) 
 3 Fe2O3 (s)  +  H2 (g)   →   2 Fe3O4 (s)  +  H2O (g) (R4.2) 
 Fe2TiO5 (s)  +  TiO2 (s)  +  CO (g)   →   2 FeTiO3 (s)  +  CO2 (g) (R4.3) 
 3 Fe2O3 (s)  +  CO (g)   →   2 Fe3O4 (s)  +  CO2 (g) (R4.4) 
 4 Fe2TiO5 (s)  +  4 TiO2 (s)  +  CH4 (g)   →   8 FeTiO3 (s)  +  CO2 (g)  +  2 H2O (g) (R4.5) 
 12 Fe2O3 (s)  +  CH4 (g)   →   8 Fe3O4 (s)  + CO2 (g)  +  2H2O (g) (R4.6) 
 4 FeTiO3 (s)  +  O2 (g)   →   2 Fe2TiO5 (s)  +  2 TiO2 (s) (R4.7) 
 4 Fe3O4 (s)  +  O2 (g)   →   6 Fe2O3 (s) (R4.8) 
 
4.3.2. Carbón 
El carbón utilizado durante la campaña experimental fue un bituminoso con contenido 
medio en volátiles (BIT-MV) procedente de Sudáfrica y suministrado por Endesa. Las 
partículas de combustible alimentadas al reactor de reducción tenían una distribución de 
diámetros de entre 0,1 a 0,3 mm. Las principales características y propiedades de este 
carbón vienen descritas en la Tabla 3.1 localizada en la sección3.1.2 del Capítulo 3 de 
esta tesis. 
 
4.4. Estudio fluidodinámico de la unidad ICB-CSIC-s50 
Tras el diseño y construcción de la unidad ICB-CSIC-s50 se llevó a cabo un estudio 
fluidodinámico en ella. Con ello se quiso, primero, entender su manejo y versatilidad y, 
segundo, evaluar la influencia de los flujos de gas alimentados a los reactores y del 
inventario total de transportador dentro de la planta tanto sobre la velocidad de 
circulación del material como sobre la cantidad de sólido dentro del reactor de 
reducción. Conocer y controlar el comportamiento de estas dos variables de operación 
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resultará clave para futuros experimentos quemando carbón, ya que se considera que 
tiene una gran relevancia sobre el rendimiento del proceso CLC con carbón
[78]
. 
En la literatura hay muchos estudios de fluidodinámica llevados a cabo en reactores de 
lecho fluidizado interconectados usados para diferentes fines, muchos de los cuales han 
sido reunidos recientemente en una trabajo de revisión por Shrestha y cols.
[247]
. Todos 
ellos tienen en común que fueron realizados a temperatura ambiente en instalaciones a 
escala construidas de forma previa al diseño de las unidades definitivas. En este caso, al 
disponer de la información y experiencia necesaria para realizar el diseño de la unidad 
ICB-CSC-s50 no ha habido necesidad de realizar un modelo en frío. De este modo, se 
usó la información mostrada por Pröll y cols.
[248]
, donde se evaluaron los cambios de 
presión en los lechos junto con la velocidad del flujo de sólidos en los reactores.
 
Por ello, este estudio fluidodinámico se realizó en caliente con el propio trasportador de 
oxígeno seleccionado para realizar la combustión en la unidad ICB-CSIC-s50. De esta 
manera, el análisis de la variación de la velocidad de circulación y del inventario de los 
sólidos en los reactores se lleva a cabo en condiciones similares a cuando sea 
alimentado carbón a la planta. Al mismo tiempo, ello facilitará amplia experiencia en el 
control y manejo de la unidad en caliente para entender mejor su comportamiento. En 
total, el estudio fluidodinámico acumuló aproximadamente 100 horas de fluidización y 
circulación en caliente de las partículas de ilmenita dentro de la unidad ICB-CSIC-s50. 
 
4.4.1. Condiciones de operación y procedimiento 
Antes del estudio fluidodinámico propiamente dicho, y una vez introducida la ilmenita 
en la unidad, se hicieron diversas pruebas de circulación en caliente. En ellas, se 
advirtió que eran necesarios entre 80-82 kg de material para iniciar la circulación del 
transportador entre los reactores de oxidación y reducción sin que hubiese fugas de gas 
desde el primero al segundo. También, se adecuaron los flujos de gases en los reactores 
con un inventario total de sólidos de 92 kg para obtener unas velocidades del gas 
similares a las de diseño. De esta manera, se pudieron fijar estas condiciones de 
operación como las de referencia para realizar el estudio fluidodinámico de la planta. 
Las variables fluidodinámicas evaluadas en este estudio fueron el flujo global de sólidos 
(Gs,RO), el flujo interno de los sólidos en el reactor de reducción (Gs,RR) y el inventario 
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específico de ilmenita en el reactor de reducción (
*
RRm ). Para ello, se midieron las 
velocidades de circulación global entre los reactores de oxidación y reducción (ṁTO, RO) 
y la del reactor de reducción (ṁTO, RR), y las presiones diferenciales en los reactores de 
reducción (PRR) y oxidación (PRO). Todas esas medidas fueron realizadas para cada 
una de las condiciones de operación planteadas en el estudio. Estas estuvieron basadas 
en la variación de los flujos primario (Fg, in RRprim.) y secundario (Fg, in RRsec.) del 
reactor de reducción, del flujo del reactor de oxidación (Fg, in RO) y del flujo del reactor 
de cierre del LS-D que descarga en el reactor de reducción (Fg, in LSD-RR). Además, se 
modificó el inventario total de transportador de oxígeno dentro de la planta (mTO). La 
Tabla 4.3 muestra las condiciones de operación de los ensayos realizados, destacando en 
rojo la variable que se modificó en cada test respecto al de referencia (Test 1). 
Tabla4.3Condiciones de operación del estudio fluidodinámico 
Serie Test 
Condiciones de operación
(1)
 
Fg, in RRprim. 
(Nm
3
/h) 
Fg, in RRsec. 
(Nm
3
/h) 
Fg, in RO 
(Nm
3
/h) 
Fg, in LSD-RR 
(Nm
3
/h) 
mTO 
(kg) 
 1 6,00 0,00 60,00 0,06 92,00 
I 
2 4,00 0,00 60,00 0,06 92,00 
3 8,00 0,00 60,00 0,06 92,00 
4 10,00 0,00 60,00 0,06 92,00 
II 
5 6,00 2,00 60,00 0,06 92,00 
6 6,00 4,00 60,00 0,06 92,00 
III 
7 6,00 0,00 45,00 0,06 92,00 
8 6,00 0,00 50,00 0,06 92,00 
9 6,00 0,00 55,00 0,06 92,00 
10 6,00 0,00 65,00 0,06 92,00 
IV 
11 6,00 0,00 60,00 0,15 92,00 
12 6,00 0,00 60,00 0,30 92,00 
13 6,00 0,00 60,00 0,45 92,00 
14 6,00 0,00 60,00 0,60 92,00 
V 
15 6,00 0,00 60,00 0,06 89,50 
16 6,00 0,00 60,00 0,06 94,50 
17 6,00 0,00 60,00 0,06 97,00 
VI 
18 4,00 0,00 60,00 0,06 89,50 
19 8,00 0,00 60,00 0,06 89,50 
VII 
20 4,00 0,00 60,00 0,06 94,50 
21 8,00 0,00 60,00 0,06 94,50 
VIII 
22 4,00 0,00 60,00 0,06 97,00 
23 8,00 0,00 60,00 0,06 97,00 
(1)
Flujos de aire en el resto de los reactores: Fg, in LSD-SC = 0,95 Nm
3
/h, Fg, in SC = 5,00 Nm
3
/h, 
   Fg, in LS-SC = 1,20 Nm
3
/h y Fg, in LS-OR = 1,20 Nm
3
/h. 
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Todos los ensayos fueron realizados usando aire como gas fluidizante y una temperatura 
similar en cada reactor. Así, la temperatura del reactor de reducción estuvo en el 
intervalo de los 950-980 ºC, la temperatura del reactor de oxidación varió entre los 770-
800 ºC, y la temperatura del separador de carbono fue de 950 ºC. 
El estudio consistió en 23 tests repartidos en siete series, donde en cada serie fue 
modificada una única variable manteniendo el resto de forma constante. Cada ensayo 
consistió en 1 h de circulación estable de la ilmenita adquiriendo en todo momento el 
valor de presión diferencial en todos los elementos de la unidad mediante los sensores 
de presión repartidos por ella (véase Figura 4.9). Los valores de PRR y PRO fueron 
obtenidos como el valor medio de todos los recogidos en los últimos 30 min de cada 
test. Tras la hora, se midieron la ṁTO, RO y la ṁTO, RR, mediante las válvulas de desvío de 
sólidos ubicadas tras los ciclones del reactor de oxidación y de reducción, 
respectivamente (véase Figura 4.1). Para cada medida, se desvió la ilmenita durante 30 s 
recogiendo la masa de sólido circulando por ese punto. Antes de comenzar otro test, se 
reingresó todo el material extraído para mantener el inventario total dentro de la planta. 
Cada ensayo fue repetido dos veces para evaluar la repetividad de los valores obtenidos. 
Inicialmente, se llevó a cabo el Test 1 como ensayo de referencia con velocidades de 
gas en los reactores similares a las de diseño (véase Figura 4.2). A partir de este test, en 
cada serie se varió una única condición de las 5 variables de operación que conformaron 
el estudio fluidodinámico (véase Tabla 4.3). Primero se modificaron los flujos de gas en 
el reactor de reducción. Así, en la Serie I se varió el flujo de gas primario de ese reactor 
y en la Serie II se modificó el flujo de aire secundario del reactor de reducción. Durante 
la Serie III se cambió el flujo de aire en el reactor de oxidación. Más tarde se comprobó 
el control de la velocidad de circulación global en la unidad mediante el flujo de gas al 
LS-D. Por ello, en los ensayos de la Serie IV se incrementó el aire introducido en el 
lecho de cierre del LS-D que descarga en el reactor de reducción para desviar más 
sólidos hacia el reactor de reducción. El inventario total también puede influir sobre la 
velocidad de circulación global, con lo que se realizaron ensayos cambiando dicha 
variable (Serie V). Finalmente, tras observar los resultados obtenidos en estas cinco 
series, se plantearon tres series más (Series VI-VIII) para completar el mapa 
fluidodinámico de la unidad ICB-CSIC-s50. En todas ellas, se fijó un inventario total de 
ilmenita diferente al del Test 1 (de referencia), y se modificó únicamente el flujo de gas 
primario del reactor de reducción. 
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4.4.2. Efecto del flujo de gas en el reactor de reducción  
En las Series I y II se variaron los flujos de gas primario y secundario del reactor de 
reducción, respectivamente, mientras que el lecho de cierre doble únicamente estaba 
fluidizada la rama de salida de los sólidos hacia el reactor de oxidación vía separador de 
carbono (LSD-SC). Así, se pudo ver su efecto sobre la presión diferencial en los 
reactores de reducción y oxidación, y sobre la velocidad de circulación global del 
transportador en la unidad. La Tabla 4.4 recoge los principales valores fluidodinámicos 
obtenidos durante los Tests 1-6. 
Tabla4.4Principales parámetros fluidodinámicos obtenidos durante los Tests 1-6 
Test
(1)
 
ug, in RRprim. 
(m/s) 
ug, in RRsec. 
(m/s) 
Parámetros fluidodinámicos
ṁTO, RO 
(kg/h) 
ṁTO, RR 
(kg/h) 
Diferencia
(2)
 
(%) 
PRO 
(kPa) 
PRR 
(kPa)
2 0,71 0,00 57,2 60,3 5,1 3,5 7,1 
1 1,00 0,00 90,7 91,5 0,9 3,5 6,4 
3 1,30 0,00 112,4 116,4 3,4 3,7 3,7 
4 1,60 0,00 119,4 120,3 0,7 3,8 3,8 
5 1,00 0,50 92,9 94,1 1,3 3,5 6,2 
6 1,00 1,00 101,9 98,0 4,0 3,5 6,1 
(1)
Resto de condiciones: ug, in RO. = 0,9 m/s, (ug, in/ug, mf)LSD-RR = 0,7 y mTO = 92 kg. 
(2)
Diferencia observada entre la medida de ṁTO, RO y de ṁTO, RR. 
 
En los Tests 1-6, la velocidad del gas del LSD-RR fue menor que la necesaria para la 
mínima fluidización (ug, mf) del material. Por ello, el LSD-RR quedó bloqueado 
propiciando que todo el transportador que abandone el ciclón del reactor de reducción 
alcance el reactor de oxidación. En estas condiciones no existe circulación interna en el 
reactor de reducción y el flujo de sólidos circulando entre los reactores de oxidación y 
reducción debe de ser similar al flujo que sale del reactor de reducción. Ambos valores 
de velocidad de circulación fueron obtenidos como la media entre las dos medidas 
realizadas en cada una de las dos repeticiones realizadas para cada test. La Tabla 4.4 
muestra que hubo una diferencia mínima (< 5 %) entre las medidas de velocidad de 
circulación del sólido tomadas en ambos puntos de la instalación (véase Figura 4.1). 
La Figura 4.10 muestra el efecto de la velocidad del gas primario del reactor de 
reducción sobre la presión diferencial en el reactor de reducción y en el reactor de 
oxidación, y sobre la velocidad global de circulación del transportador de oxígeno 
durante los Test 1-4. 
 Capítulo 4 
 
 214  
 
 
Figura4.10Efecto de la velocidad del gas primario del reactor de reducción sobre la 
presión diferencial en los reactores de reducción ( ) y de oxidación ( ), y sobre el 
flujo global de transportador de oxígeno ( ). *Tests 1-4. 
 
Por un lado, el aumento de la velocidad en la parte inferior del reactor de reducción 
provocó un gran aumento en la velocidad de circulación global de los sólidos, con lo 
que el incremento de esta variable sirvió para trasladar mayor cantidad de transportador 
desde el reactor de reducción al reactor de oxidación. Pero por otro lado, ello implicó un 
descenso de la presión diferencial en el reactor de reducción, o lo que es lo mismo, del 
inventario específico de sólidos en este reactor (véase ecuación E4.4). El aumento de la 
velocidad del gas primario de este reactor prácticamente no tuvo efecto sobre el 
inventario de sólidos dentro del reactor de oxidación. 
La Figura 4.11 muestra el efecto de la velocidad del gas secundario del reactor de 
reducción sobre la presión diferencial en los reactores de reducción y de oxidación, y 
sobre la velocidad global de circulación del transportador de oxígeno en los Test 1, 5-6. 
La alimentación de gas secundario al reactor de reducción prácticamente no tuvo efecto 
sobre la velocidad global de circulación de los sólidos. Al aumentar la velocidad del gas 
secundario de 0 a 1 m/s se observó un incremento mínimo en la Gs,RO de 0,3 kg·m
-2
·s
-1
. 
Aunque este leve incremento de la velocidad global del flujo de sólidos provocó una 
ligera disminución de la cantidad de ilmenita en el reactor de reducción debido al 
aumento de la velocidad en el riser. 
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A la vista de lo observado, introducir la corriente de gas secundario al reactor de 
reducción claramente no supone una herramienta útil para el control del flujo global de 
sólidos circulando en la planta. Únicamente, se podría justificar su uso de forma puntual 
cuando, por ejemplo, fuera necesario evacuar transportador de oxígeno del reactor de 
reducción para ajustar el inventario específico del sólido en este elemento a uno menor. 
También, cuando se quisiera mantener un inventario específico constante en el reactor 
de reducción en el caso de que parte del material que llega al lecho de cierre doble 
estuviera siendo recirculado al reactor de reducción vía LSD-RR. 
 
Figura4.11Efecto de la velocidad del gas secundario del reactor de reducción sobre la 
presión diferencial en los reactores de reducción ( ) y de oxidación ( ), y sobre el 
flujo global de transportador de oxígeno ( ). *Tests 1, 5-6. 
 
4.4.3. Efecto del flujo de gas en el reactor de oxidación 
En los ensayos desarrollados durante la Serie III fue variado únicamente el flujo de gas 
del reactor de oxidación. De esta manera, se comprobó el efecto de la fluidización en 
este punto de la planta, fundamentalmente, sobre el flujo global de sólidos circulando, 
aunque también, sobre la presión diferencial en los reactores de reducción y oxidación. 
La Tabla 4.5 recoge los principales parámetros fluidodinámicos obtenidos tras los Tests 
7-10. Además, la tabla incluye el ensayo de referencia (Test 1). 
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Tabla4.5Principales parámetros fluidodinámicos obtenidos en los Tests 1 y 7-10 
Test
(1)
 
ug, in RO 
(m/s) 
Parámetros fluidodinámicos
ṁTO, RO 
(kg/h) 
ṁTO, RR 
(kg/h) 
Diferencia
(2)
 
(%) 
PRO 
(kPa) 
PRR 
(kPa)
7 0,67 55,8 59,8 6,7 3,9 5,1 
8 0,75 66,2 67,9 2,5 3,9 5,7 
9 0,82 78,2 79,4 1,5 3,8 6,1 
1 0,90 90,7 91,5 0,9 3,5 6,4 
10 1,00 91,9 89,0 3,3 3,5 6,7 
(1)
Resto de condiciones: ug, in RRprim. = 1 m/s, (ug, in/ug, mf)LSD-RR = 0,7 y mTO = 92 kg. 
(2)
 Diferencia observada entre la medida de ṁTO, RO y de ṁTO, RR. 
 
Como en las series anteriores, en la Serie III la velocidad del gas en el LSD-RR fue 
menor que la de mínima fluidización, procurando que todo el transportador que 
abandone el reactor de reducción llegue al reactor de oxidación. Las diferencias 
observadas entre la medidas de la velocidad de circulación de la ilmenita tras el reactor 
de oxidación y el de reducción fueron, de nuevo, pequeñas (< 7 %). 
La Figura 4.12 muestra el efecto de la velocidad del gas en el reactor de oxidación sobre 
la presión diferencial en el reactor de reducción y en el reactor de oxidación, y sobre la 
velocidad global de circulación del transportador de oxígeno. 
 
Figura4.12Efecto del flujo de gas del reactor de oxidación sobre la presión diferencial 
del reactor de reducción ( ) y del reactor de oxidación ( ), y sobre el flujo global 
de transportador de oxígeno ( ). *Tests 1, 7-10. 
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El aumento de la velocidad del gas en el reactor de oxidación provocó un incremento 
del flujo de sólidos circulando desde el reactor de oxidación al reactor de reducción. 
Aunque, este incremento fue más moderado que el observado cuando se aumentó la 
velocidad del aire primario del reactor de reducción (véanse Tabla 4.4 y Figura 4.10). 
Además, se observó que una velocidad mayor de 0,9 m/s no tuvo apenas efecto sobre la 
Gs, RO. Al circular más sólido desde el reactor de oxidación por el incremento de la 
velocidad del aire en este reactor, se produjo un aumento significativo del material en el 
reactor de reducción. Sin embargo, la cantidad de ilmenita dentro del reactor de 
oxidación disminuyó ligeramente con el aumento de la velocidad del gas. Se ha de 
señalar que este descenso fue mucho más leve que el observado en el reactor de 
reducción cuando se aumentó la velocidad del aire primario de ese reactor debido al 
diseño y al régimen fluidodinámico del reactor de oxidación. 
Viendo los resultados, parece que debe de haber una velocidad del aire en el reactor de 
oxidación suficiente para que este parámetro no afecte al funcionamiento de la unidad. 
De este modo, todo el sólido que le llegue será arrastrado y la velocidad de circulación 
del transportador podrá controlarse únicamente mediante la operación del LS-D. Así, se 
puede estimar que una velocidad del aire en el reactor de oxidación entre 0,8-0,9 m/s 
podría asegurar la premisa anterior. En ningún caso, se observó que la variación de la 
velocidad del aire en el reactor de oxidación fuera el parámetro principal de control de 
la velocidad del flujo de sólidos circulando entre los reactores de oxidación y reducción, 
de igual manera que lo es en otras instalaciones de CLC con carbón
[83, 86, 121, 123]
. Lo que 
sí se advirtió fue que el aumento de la velocidad del aire en el reactor de oxidación 
puede ser una acción que ayude a lograr incrementar el inventario específico de sólidos 
en el reactor de reducción en caso de ser necesario. 
 
4.4.4. Efecto del flujo de gas en el lecho de cierre doble 
Mediante los tests que conformaron la Serie IV se evaluó el efecto del flujo del gas en el 
lecho de cierre doble sobre el flujo de sólidos medido a la salida de ambos ciclones de la 
unidad. También se analizó el comportamiento de los inventarios específicos en los 
reactores de reducción y de oxidación mediante la medida de PRR y PRO, 
respectivamente. 
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La variable de operación que evaluó el comportamiento del lecho de cierre doble fue la 
relación entre la velocidad del gas introducido en el lecho del LS-D que descarga en el 
reactor de reducción y la velocidad del gas para la mínima fluidización de las partículas 
de ese lecho: (ug, in/ug, mf)LSD-RR. Cuando la velocidad del gas en el LSD-RR sea igual a 
la ug, mf, la relación (ug, in/ug, mf)LSD-RR tendrá un valor de 1, y la rama derecha del LS-D 
empezará a evacuar ilmenita al reactor de reducción. Conforme se aumente la velocidad 
del gas en el LSD-RR, la relación entre velocidades irá tomando cada vez un valor 
mayor de 1 y una más cantidad de sólidos serán desviados hacia el reactor de reducción 
en detrimento de los enviados hacia el separador de carbono
[160-161]
. Esta acción puede 
alterar tanto las velocidades de circulación como las presiones diferenciales en los 
reactores de reducción y oxidación. Así, partiendo del ensayo de referencia (Test 1), 
donde se fijó una relación (ug, in/ug, mf)LSD-RR < 1, se fue aumentando la velocidad del gas 
en el LSD-RR. La Tabla 4.6 muestra los principales parámetros fluidodinámicos 
obtenidos en la Serie IV (Tests 11-14), además de los del ensayo de referencia (Test 1). 
Tabla4.6Principales parámetros fluidodinámicos obtenidos en los Tests 1 y 11-14 
Test
(1)
 
(ug, in/ug, mf)LSD-RR 
(-) 
Parámetros fluidodinámicos
ṁTO, RO 
(kg/h) 
ṁTO, RR 
(kg/h) 
m
*
s 
(%) 
PRO 
(kPa) 
PRR 
(kPa)
1 0,69 90,7 91,5 99,1 3,5 6,4 
11 1,04 64,3 90,3 71,2 3,5 6,6 
12 2,08 58,8 91,7 64,1 3,5 6,6 
13 3,12 46,7 88,0 53,1 3,5 6,8 
14 4,16 50,2 105,5 47,6 3,7 7,2 
(1)
Resto de condiciones: ug, in RRprim. = 1 m/s, ug, in RO = 0,9 m/s y mTO = 92 kg. 
 
Cuando se tiene una relación (ug, in/ug, mf)LSD-RR > 1, parte del flujo de sólidos que pasa 
por el ciclón del reactor de reducción es devuelto a este reactor vía el LSD-RR. Por ello, 
medir la diferencia entre las medidas de velocidad de circulación tomadas tras los 
ciclones no tiene demasiado sentido. Sin embargo, es más interesante conocer el flujo 
de sólidos que sale del reactor de reducción y llega al reactor de oxidación vía LSD-SC, 
en función de la velocidad del gas en el LSD-RR. Así, se definió el parámetro m
*
s que 
representa el porcentaje del flujo de sólidos desviado al reactor de oxidación desde el 
LS-D respecto del total del flujo de sólidos que llega a ese punto (ecuación E4.5). 
 TO, RO*
s
TO, RR
m
m (%)= 100
m
 
  
 
 (E4.5) 
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Como muestra la Tabla 4.6, el incremento de la velocidad del gas en el LSD-RR no 
tuvo ningún efecto sobre la cantidad de sólidos dentro del reactor de oxidación, 
aumentando únicamente éste, y de forma mínima, cuando la relación (ug, in/ug, mf)LSD-RR 
fue mayor de 4. Respecto al inventario específico en el reactor de reducción, el 
incremento de la relación (ug, in/ug, mf)LSD-RR provocó un aumento leve de este, siendo 
más notable en el caso de la mayor velocidad del gas en el LSD-RR utilizada. 
La Figura 4.13 muestra el efecto de la relación (ug, in/ug, mf) en el lecho del LS-D que 
descarga en el reactor de reducción sobre la velocidad global de circulación y sobre la 
velocidad de circulación interna del material en el reactor de reducción. Además, 
incluye la evolución del parámetro m
*
s en función de la relación (ug, in/ug, mf)LSD-RR. 
 
Figura4.13Efecto de la relación (ug, in/ug, mf) en el LSD-RR sobre el flujo interno de 
transportador de oxígeno en el reactor de reducción ( ), sobre el flujo global de 
transportador de oxígeno ( ), y sobre el parámetro m
*
s ( ). *Tests 1, 10-14. 
 
El incremento de la relación (ug, in/ug, mf)LSD-RR hizo disminuir la cantidad de sólidos 
desviados hacia el separador de carbono, y de ahí hacia el reactor de oxidación (m
*
s). 
Claramente, se observó cómo el lecho de cierre doble funcionó de una forma correcta y 
acorde con el diseño de este elemento, logrando dividir la corriente de transportador que 
abandonaba el ciclón del reactor de reducción de acuerdo a las necesidades. De esta 
manera, queda constatado que el diseño del LS-D permite la gestión de los sólidos que 
abandonan el reactor de reducción de forma equiparable a los equipos industriales 
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implantados para este fin en calderas de combustión basadas en lechos fluidizados 
circulantes
[239]
. Como consecuencia del aumento de la velocidad del gas en el LSD-RR 
se observó una drástica reducción en la circulación del transportador desde el reactor de 
oxidación al de reducción, por la menor cantidad de material que alcanzó el reactor de 
oxidación (m
*
s), al incrementar la circulación interna de este en el reactor de reducción. 
Además, se vio que con valores de (ug, in/ug, mf)LSD-RR entre 3 y 4 se dividía el flujo de los 
sólidos que salen del reactor de reducción a la mitad entre los dos lechos del LS-D. 
Sin embargo, esto no se tradujo en un incremento de la velocidad de circulación a la 
salida del ciclón del reactor de reducción, salvo en el Test 14 con (ug, in/ug, mf)LSD-RR ≈ 4. 
La razón principal se debió a que con el aumento de la velocidad del aire en el LSD-RR 
hasta una relación (ug, in/ug, mf)LSD-RR ≤ 3, el sólido acumulado en el interior del reactor 
de reducción aumentó muy levemente (véase Tabla 4.6), propiciando que saliese 
siempre una cantidad de transportador similar por el ciclón del reactor de reducción. 
Durante el Test 14, el inventario específico de la ilmenita aumentó de una manera más 
acentuada que en los ensayos anteriores de la serie (véase Tabla 4.6), con lo que una 
mayor cantidad de material dentro del reactor de reducción propició que más partículas 
pudieran ser arrastradas hasta el ciclón aumentando así la velocidad del flujo de sólidos 
en ese punto. Por lo tanto, parece que no hubo ningún efecto de la relación (ug, in/ug, mf) 
en el LSD-RR sobre la velocidad de circulación interna del transportador en el reactor 
de reducción, y sí una influencia de esta variable sobre el inventario específico. 
Por lo tanto, a la vista de todo lo observado se puede concluir que el lecho de cierre 
doble ejerce un buen control sobre la velocidad global de circulación de sólidos entre 
los reactores de oxidación y reducción (tal y como fue planteado en la etapa de diseño). 
Además, se pudo variar la velocidad global de circulación del transportador sin que se 
viese afectado el inventario específico en el reactor de reducción. Esto resultará de vital 
importancia cuando se evalúe el efecto de las condiciones de operación sobre el 
rendimiento del sistema quemando carbón. 
 
4.4.5. Efecto del inventario total de transportador de oxígeno  
Durante la Serie V fue modificado el inventario total de transportador de oxígeno dentro 
de la planta. De esta manera, se comprobó su efecto sobre el inventario de sólidos tanto 
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en el reactor de reducción como en el de oxidación, así como sobre el flujo global de 
sólidos circulando entre estos reactores. La Tabla 4.7 muestra los principales parámetros 
fluidodinámicos obtenidos en los ensayos realizados durante la Serie V (Tests 15-17), 
además de recoger el Test 1. 
Tabla4.7Principales parámetros fluidodinámicos obtenidos en los Tests 1 y 15-17 
Test
(1)
 mTO (kg) 
Parámetros fluidodinámicos
ṁTO, RO 
(kg/h) 
ṁTO, RR 
(kg/h) 
Diferencia
(2)
 
(%) 
PRO 
(kPa) 
PRR 
(kPa)
15 89,5 57,0 56,8 0,4 3,5 5,4 
1 92,0 90,7 91,5 0,9 3,5 6,4 
16 94,5 108,3 116,6 7,1 3,6 8,0 
17 97,0 130,0 134,7 3,5 3,6 8,2 
(1)
Resto de flujos: ug, in RRprim. = 1 m/s, ug, in RO = 0,9 m/s y (ug, in/ug, mf)LSD-RR = 0,7. 
(2)
 Diferencia observada entre la medida de ṁTO, RO y de ṁTO, RR. 
 
La variación del inventario total de sólidos en la instalación consistió en aumentar o 
disminuir en 2,5 kg la cantidad de ilmenita respecto del ensayo de referencia (Tests 1). 
En esta serie, se volvió a desviar todo el transportador que llegó al lecho de cierre doble 
hacia el separador de carbono, ya que se fijó una relación (ug, in/ug, mf)LSD-RR < 1. De esta 
manera, es de esperar que las medidas de velocidad de circulación tras ambos ciclones 
de la unidad sean similares. Las diferencias observadas fueron nuevamente mínimas 
entre las medidas de circulación tras en ambos puntos (< 7 %). 
La Figura 4.14 muestra el efecto de la variación del inventario total de transportador 
dentro de la planta sobre la presión diferencial en el reactor de reducción y en el reactor 
de oxidación, y sobre la velocidad global de circulación del transportador de oxígeno. El 
incremento del inventario total de transportador dentro de la planta provocó un claro 
aumento de la velocidad de circulación global de los sólidos. De igual manera, una 
mayor cantidad de ilmenita en la planta conllevó mayor pérdida de carga en el reactor 
de reducción. Sin embargo, añadir más cantidad de transportador de oxígeno a la unidad 
no tuvo ningún efecto sobre el inventario específico del reactor de oxidación. Ello fue 
debido al diseño de este reactor, que permitió que la parte inferior estuviese siempre 
llena con una cantidad constante de sólido gracias al régimen fluidodinámico 
burbujeante desarrollado en esa parte del reactor. 
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Figura4.14Efecto del inventario total de sólidos dentro de la instalación sobre la 
presión diferencial del reactor de reducción ( ) y del reactor de oxidación ( ), y 
sobre el flujo global de transportador de oxígeno ( ). *Tests 1, 15-17. 
 
En un análisis más detallado, se profundizó en los resultados observados discriminando 
entre los valores de presión diferencial obtenidos en la parte inferior y superior de este 
reactor; véase la Tabla 4.8. Esta tabla muestra que los sólidos se fueron acumulando en 
la parte inferior del reactor de reducción según se incrementó la cantidad total de 
transportador en la unidad hasta que se llenó completamente con un inventario total de 
94,5 kg. Una vez completa la parte inferior del reactor, la ilmenita se fue acumulando en 
la parte superior (riser) expandiendo la zona densa del lecho del reactor al no variar la 
velocidad del gas primario. Esta circunstancia provocó una disminución de la altura del 
freeboard (Hf), lo cual causó la reducción de la cantidad de sólidos elutriados desde el 
lecho y un cambio en la distribución del material en el freeboard
[249]
. 
Tabla4.8Presión diferencial y distribución a lo largo del reactor de reducción para los 
Tests 1 y 15-17 
Test
(1)
 mTO (kg) 
PRR (kPa) PRR (%) 
Parte inferior Parte superior Parte inferior Parte superior 
15 89,5 5,1 0,3 94,4 5,6 
1 92,0 6,0 0,4 93,8 6,2 
16 94,5 7,3 0,7 91,3 8,7 
17 97,0 7,2 1,0 87,8 12,2 
(1)
Resto de flujos: ug, in RRprim. = 1 m/s, ug, in RO = 0,9 m/s y (ug, in/ug, mf)LSD-RR = 0,7. 
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El aumento de la velocidad de circulación global del transportador de oxígeno con el 
incremento de la cantidad de material en la unidad CLC fue provocado por el mayor 
flujo de sólidos pasando por el ciclón del reactor de reducción (Gs, RR). Un reactor de 
lecho fluidizado circulante está compuesto por dos zonas verticales: la zona inferior o 
zona densa con una mayor concentración de sólidos, y la zona superior o zona diluida 
donde la concentración del material decae con la altura. A su vez, la zona diluida está 
dividida en una zona central o núcleo donde los sólidos son transportados hacia arriba, y 
en una zona cercana a las paredes del reactor o anillo donde el transporte de las 
partículas es hacia abajo (véase Figura 4.15). En cada una de estas dos zonas el flujo de 
sólidos es diferente, siendo Gs determinado mediante la ecuación E4.6: 
 
s su sdG = G  - G  (E4.6) 
donde Gsu y Gsd son los flujos de sólidos ascendentes y descendentes, respectivamente. 
En la zona diluida hay un flujo continuo de sólidos que pasan del núcleo a la pared 
uniéndose a los que descienden por la parte superior, véase Figura 5.15. 
 
Figura4.15Distribución de sólidos y de los flujos de sólidos en un reactor de lecho 
fluidizado circulante. 
 
El valor de Gsd está muy influenciado por la altura de la zona diluida, ya que cuanto 
mayor sea esta, más sólidos descenderán por el anillo haciendo decrecer la Gs
[249]
. Con 
el aumento progresivo de la zona densa del lecho al introducir más ilmenita a la 
instalación, la altura de la zona diluida fue cada vez menor reduciendo la concentración 
de sólidos descendiendo junto a las paredes. Ello causó la disminución de la Gsd, y 
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como la velocidad del gas introducido en el reactor fue constante, el flujo de sólidos que 
alcanzó el ciclón (Gs, RR) aumentó (véase ecuación E4.6). Por tanto, aumentar la 
cantidad de sólidos dentro de la unidad representó una clara herramienta para 
incrementar el inventario específico de estos en el reactor de reducción, y con ello 
aumentar el flujo global de transportador de oxígeno circulando. Sin embargo, el control 
del inventario específico en el reactor de reducción a través del inventario total está 
limitado al llenado de la parte inferior de este reactor. 
 
4.4.6. Mapa fluidodinámico en ICB-CSIC-s50 
Viendo el comportamiento del flujo global de sólidos circulando y del inventario 
específico de estos en el reactor de reducción con la modificación de las variables de 
operación, se observó que las que más influencia tuvieron fueron la velocidad del gas 
primario del reactor de reducción y el inventario total de transportador en la planta. Por 
ello, y para completar el estudio se desarrollaron seis ensayos más para obtener un mapa 
o red fluidodinámica de la unidad, tal y como fue planteado por Kronberger y cols.
[250]
 
Los seis ensayos fueron repartidos en las Series VI-VIII (dos en cada una) en los que las 
condiciones fueron las mismas que el Test 1, con la variación de la velocidad del aire 
primario del reactor de reducción (ug, in ROprim. = 0,7 y 1,3 m/s, respectivamente), y con 
un inventario total dentro de la planta diferente en cada serie. La Tabla 4.9 muestra los 
parámetros fluidodinámicos obtenidos en los ensayos de las Series VI-VIII. 
Tabla4.9Principales parámetros fluidodinámicos obtenidos en los Tests 18-21 y 23 
Test
(1)
 
ug, in RRprim. 
(m/s) 
mTO 
(kg) 
Parámetros fluidodinámicos
ṁTO, RO 
(kg/h) 
ṁTO, RR 
(kg/h) 
Diferencia
(2)
 
(%) 
PRO 
(kPa) 
PRR 
(kPa)
18 0,7 89,5 34,8 38,4 9,4 3,5 6,1 
19 1,3 89,5 86,7 88,2 1,7 3,5 3,8 
20 0,7 94,5 91,7 88,4 3,7 3,6 8,6 
21 1,3 94,5 139,0 138,0 0,7 3,5 5,1 
23 1,3 97,0 199,0 203,0 2,0 3,7 5,5 
(1)
Resto de condiciones: ug, in RO = 0,9 m/s y (ug, in/ug, mf)LSD-RR = 0,7. 
(2)
Diferencia observada entre la medida de ṁTO, RO y de ṁTO, RR. 
 
El Test 22 no fue incluido porque durante su realización se interrumpió la circulación 
del transportador de oxígeno en la instalación, ya que se acumuló una gran cantidad de 
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éste en el reactor de reducción debido a las condiciones de operación planteadas en este 
ensayo (baja velocidad del gas en el reactor de reducción y cantidad alta de material 
dentro de la planta); véase Tabla 4.3. Nuevamente, como la relación (ug, in/ug, mf) en el 
LSD-RR fue menor de 1, todo el sólido que salió del reactor de reducción fue enviado al 
reactor de oxidación, con lo que las medidas de las velocidades de circulación tras 
ambos reactores difirieron mínimamente. 
La Figura 4.16(A) muestra el mapa fluidodinámico del reactor de reducción resultante 
tras el desarrollo de estos últimos ensayos. En ella se aprecia el efecto de la velocidad 
del gas primario en el reactor de reducción y de la cantidad de sólidos en la unidad 
sobre la circulación global de los sólidos y la presión diferencial del reactor de 
reducción. Además, con estos parámetros fluidodinámicos se pudieron obtener los 
valores de  y de inventario específico del transportador en el reactor de reducción 
previstos para el modo iG-CLC (ecuaciones E3.6 y E4.4, respectivamente); véase 
Figura 4.16(B). 
 
Figura4.16Mapa fluidodinámico del reactor de reducción con el efecto conjunto de la 
velocidad del gas primario del reactor de reducción y del inventario total de sólidos en 
la planta sobre: (A) la presión diferencial del reactor de reducción y el flujo global de 
transportador de oxígeno; (B) el inventario específico del transportador de oxígeno en el 
reactor de reducción y el parámetro . *Tests: 1-3, 7-9, 15-21, 23. 
 
Por un lado, el incremento de la velocidad del gas primario en el reactor de reducción 
generó un mayor flujo global de sólidos circulando en la planta, independientemente de 
la cantidad de material dentro de ella. Aunque, este aumento de ug, in RRprim. provocó la 
disminución de la PRR. Por otro lado, el aumento del inventario total en la unidad 
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incrementó los sólidos dentro del reactor de reducción, en cualquier velocidad del gas 
primario en ese reactor. Pero siempre un menor valor de 
*
RRm  supuso menores valores 
de Gs, RO. Por tanto, cada variable (ug, in RRprim y mTO) por separado influyó de manera 
contraria sobre el flujo global de sólidos y el inventario específico del reactor de 
reducción. Sin embargo, conjuntamente tuvieron un efecto sinérgico sobre Gs, RO y 
*
RRm  
corrigiendo el posible efecto negativo de cada variable por separado. 
A priori, en el proceso iG-CLC se debe de operar con una velocidad del gas primario 
del reactor de reducción lo más alta posible para obtener una circulación global del 
transportador de oxígeno adecuada. Pero una excesiva velocidad del gas en el reactor de 
reducción puede disminuir tanto los sólidos en este reactor, que ni un aumento del 
inventario total en la planta lo podría contrarrestar; tests con ug, in RRprim. = 1,3 m/s en la 
Figura 4.16(B). Por tanto, ha de haber un compromiso entre los valores de ug, in RRprim. y 
mTO para maximizar el flujo global de sólidos y el inventario específico del reactor de 
reducción. 
La relación entre la velocidad del gas en el reactor de reducción y el inventario total de 
material dentro de la planta debe de servir para fijar los valores de  y 
*
RRm  más 
apropiados. Durante la etapa de diseño se vio que los valores de  más adecuados 
debían de estar entre 1 y 2 para maximizar el rendimiento tanto en iG-CLC
[172, 240]
 como 
en CLOU
[194]
. Viendo la Figura 4.16(B), se observa que valores de inventarios totales 
de ilmenita en la unidad y de velocidades del gas en el reactor de reducción bajos se 
deben descartar para poder estar en ese intervalo de . Pero para  = 1-2, se debe de 
acumular la máxima cantidad de sólidos por unidad de potencia en el reactor de 
reducción, ya que el aumento de 
*
RRm  favorece la maximización del rendimiento del 
proceso iG-CLC
[78]
. Por ello, parece que lo adecuado es fijar un inventario total de entre 
92-94 kg de transportador en la planta con una velocidad del gas primario en el reactor 
de reducción de entorno a 1 m/s. 
También se aprecia que para maximizar la cantidad de sólidos por unidad de potencia 
dentro del reactor de reducción se ha de mantener lleno ese reactor (mTO ≈ 94 kg) y 
disminuir la velocidad del gas primario (ug, in RRprim. =0,7 m/s). Además, para obtener 
valores de  > 2, se deben de aumentar el inventario total de material en la planta y la 
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velocidad del gas en el reactor de reducción respecto de los valores óptimos antes 
recomendados (mTO > 94 kg y ug, in RRprim. > 1 m/s). 
La Figura 4.16 confirma que el diseño de la unidad ICB-CSIC-s50 permite una gran 
flexibilidad para evaluar el efecto de las variables de operación sobre el rendimiento del 
proceso iG-CLC. Además, este mapa fluidodinámico representa una herramienta muy 
útil para la comprensión y repetividad de los ensayos venideros quemando carbón. 
 
4.4.7. Evaluación de los lechos de cierre  
La evaluación del rendimiento del proceso CLC se basa en la eficacia de captura de CO2 
y en la eficacia de combustión del carbón en la unidad. Para ello, son necesarios 
desarrollar balances de materia entre las diferentes corrientes de entrada y salida de la 
instalación. Así, un parámetro fundamental es el conocimiento del flujo total de gas en 
cada corriente de salida de los reactores de reducción y oxidación. Los flujos de gases 
introducidos por cada reactor de la unidad abandonarán ésta íntegramente por el ciclón 
del reactor de reducción o del reactor de oxidación, salvo los alimentados a los lechos 
de cierre LS-SC y LS-OR. Estos dispositivos, como ya se ha comentado, actúan como 
separadores para evitar la mezcla de los gases de los reactores de reducción y oxidación. 
El gas introducido en un loop-seal se distribuye entre las dos ramas que componen cada 
lecho con un mayor porcentaje hacia el lado que menor presión soporta
[160]
. Por lo que 
es necesario conocer el reparto que el gas tiene en los lechos de cierre LS-SC y LS-OR 
hacia el reactor de reducción y hacia el reactor de oxidación. En los lechos de cierre del 
LS-D el gas también se divide hacia las dos salidas de cada elemento, pero no es 
necesario conocer cómo es su reparto. Todo el flujo introducido al LS-D saldrá siempre 
por el ciclón del reactor de reducción vía reactor de reducción o vía separador de 
carbono (véase Figura 4.1). 
Para poder medir el reparto del gas en el LS-SC y en el LS-OR, con las condiciones del 
test referencia (Test 1), se introdujo un pequeño flujo de CO2 como gas trazador en la 
parte inferior de cada lecho junto con el gas de fluidización. Posteriormente, se analizó 
la concentración de CO2 en las corrientes de salida de los gases del reactor de reducción 
y del reactor de oxidación En el LS-SC, el flujo de gas alimentado se repartió entre la 
rama que descarga al separador de carbono (y de ahí al reactor de reducción) y la rama 
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que va hacia el reactor de oxidación. Así, del flujo de CO2 introducido en este reactor de 
cierre se observó que el 54 % de este gas se encontraba en la corriente de salida del 
reactor de oxidación. En el LS-OR, de todo el CO2 que entró a este lecho se vio que el 
55 % del flujo de ese gas escapó de la unidad por el ciclón del reactor de oxidación. 
Por tanto, los dos lechos de cierre (LS-SC y LS-OR) repartieron el gas de una forma 
aproximadamente equitativa entre las dos ramas gracias a la altura de la columna de 
sólidos en el lado de menor presión en cada uno de ellos. Ello confirma su buen 
funcionamiento y la certeza de que su diseño es adecuado para la operación de la unidad 
ICB-CSIC-s50. 
 
4.5. Combustión de carbón vía iG-CLC 
Tras el estudio fluidodinámico, se desarrolló una campaña experimental con combustión 
de carbón mediante el proceso iG-CLC en la unidad ICB-CSIC-s50 usando como 
transportador de oxígeno la ilmenita tras las 100 h de fluidización y circulación de ésta 
en la planta. El objetivo que se planteó para estos ensayos fue el de encontrar las 
condiciones de operación más favorables que hicieran maximizar el rendimiento del 
proceso iG-CLC con carbón a través de una eficacia de captura de CO2 elevada y una 
demanda total de oxígeno baja. Estos dos parámetros, calculados a través de las 
ecuaciones E3.11 y E3.14, evalúan de una forma sencilla la concentración de los gases 
no deseados saliendo de la unidad: CO2 por la corriente de salida del reactor de 
oxidación, y CH4, H2 y CO en la corriente de salida del reactor de reducción, 
respectivamente (véase Figura 4.17). 
En los últimos años, se ha logrado un gran avance consiguiendo velocidades de captura 
de CO2 altas durante la combustión de carbón mediante el proceso iG-CLC, gracias 
fundamentalmente, al uso de un separador de carbono trabajando con una alta eficacia 
de separación de las partículas de char
[83-84]
. Sin embargo, el objetivo sigue siendo 
minimizar la concentración de los gases parcialmente convertidos a CO2 y vapor de 
agua en la corriente de salida del reactor de reducción, ya que de no hacerse, supondría 
la implantación de una cámara de post-combustión tras el ciclón de este reactor donde 
serían completamente oxidados con oxígeno puro (véase Figura 4.17). Esto rebajaría la 
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eficacia del proceso iG-CLC, por lo que son necesarias acciones que permitan elevar lo 
máximo posible la eficacia de combustión dentro del reactor de reducción. 
Se ha identificado que lo más recomendable es incrementar el inventario específico del 
sólido en el reactor de reducción o usar un material altamente reactivo
[87]
. Así, por un 
lado, cuando se aumentó la cantidad de ilmenita en el reactor de reducción de 1000 a 
2000 kg/MWt, se pudo disminuir la demanda total de oxígeno del 10 al 7 %
[73, 77, 125]
. Y, 
por otro lado, fijando un inventario específico de 1500 kg/MWt, se pudo reducir la 
demanda total de oxígeno desde el 9 % usando ilmenita hasta el 7,5 %, 6 % y 2 % 
cambiando el transportador de oxígeno por un mineral de manganeso, un residuo basado 
en hierro o un mineral de hierro, respectivamente
[125, 120, 74]
. Pero centrarse únicamente 
en la mejora de la eficacia de combustión del carbón en el reactor de reducción 
mediante las acciones ya identificadas no puede ser el objetivo final para maximizar el 
rendimiento del proceso iG-CLC, ya que puede que alguna de ellas resulte perjudicial 
para mantener una eficacia de captura de CO2 alta. Por ello, hace falta, primero, 
identificar todas las variables de operación del proceso iG-CLC que puedan afectar a la 
demanda total de oxígeno y a la eficacia de captura de CO2, y segundo, analizar el 
efecto de todas ellas en conjunto. 
La Figura 4.17 muestra todas las principales variables y condiciones de operación del 
proceso iG-CLC que pueden tener influencia sobre el rendimiento del proceso (eficacia 
de captura de CO2 y demanda total de oxígeno)
[78, 84, 91, 114]
. La eficacia de captura de 
CO2 puede estar afectada por la velocidad de gasificación del char (véanse reacciones 
R1.3-R1.4), el tiempo de residencia de los sólidos en el reactor de reducción y la 
eficacia de separación del separador de carbono. La demanda total de oxígeno podría 
estar influenciada por la velocidad de reacción del transportador de oxígeno (véanse 
reacciones R1.5-R1.7), por la disponibilidad de oxígeno en el reactor de reducción, la 
cual es regulada por medio del parámetro a través de la velocidad de circulación del 
transportador y del flujo de alimentación del carbón a la unidad (véase ecuación E3.6), y 
por el inventario específico del material dentro del reactor de reducción. 
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Figura4.17Diagrama de la influencia de las condiciones de operación sobre el 
rendimiento del proceso iG-CLC con carbón (eficacia de captura de CO2 y demanda 
total de oxígeno)
[78, 84, 91, 114]
. 
 
4.5.1. Campaña experimental en ICB-CSIC-s50 
La campaña experimental estuvo compuesta por 12 ensayos repartidos en seis series 
donde se variaron diferentes condiciones de operación para evaluar su efecto sobre el 
rendimiento del proceso iG-CLC. Estos parámetros fueron escogidos basándose en la 
influencia que pudieran tener sobre la eficacia de captura de CO2 y la demanda total de 
oxígeno (véase Figura 4.17). Así, se eligieron como variables de operación modificables 
la temperatura del reactor de reducción (TRR), la velocidad de circulación del 
transportador de oxígeno (ṁTO), el flujo de alimentación del carbón a la unidad (ṁcarbón), 
el inventario específico del sólido en el reactor de reducción (
*
RRm ) y la velocidad 
superficial del gas en el separador de carbono (ug, SC). 
La Tabla 4.10 muestra las condiciones experimentales utilizadas durante los 12 ensayos 
que conformaron la campaña quemando carbón. En esta tabla, también se incluyen la 
potencia alimentada a la unidad y el parámetro  que depende de la velocidad de 
circulación del sólido y de la velocidad de alimentación del carbón (véase ecuación 
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E3.2). Las condiciones de operación fueron diferentes en cada serie modificándose 
únicamente la temperatura del reactor de reducción en los tests de una misma serie. 
Tabla4.10Condiciones de operación y parámetros de evaluación del rendimiento del 
proceso iG-CLC durante la campaña experimental desarrollada en ICB-CSIC-s50 
Serie I II III IV V VI 
Test 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 
Condiciones de operación 
TRR ºC 944 990 1006 964 982 990 990 905 963 970 990 962 
ṁTO kg/h 140 140 140 150 150 150 150 100 100 100 100 75 
ṁcarbón kg/h 2,5 2,5 2,5 2,0 2,0 2,0 2,0 1,8 1,8 1,8 1,8 1,0 
*
RRm  kg/MWt 253 306 443 522 525 481 478 680 535 506 466 722 
RR s 138 170 230 168 170 156 156 303 239 225 207 240 
 - 1,1 1,1 1,1 1,5 1,5 1,5 1,5 1,1 1,1 1,1 1,1 1,5 
Potencia kWt 17,5 17,5 17,5 13,5 13,5 13,5 13,5 12,5 12,5 12,5 12,5 6,9 
TSC ºC 926 945 972 943 958 962 961 900 955 957 969 953 
ug, SC m/s 0,20 0,20 0,35 0,50 0,50 0,50 0,70 0,35 0,35 0,35 0,35 0,35 
Parámetros de evaluación del rendimiento del proceso iG-CLC 
CC % 66,1 75,5 89,8 81,2 87,9 89,5 90,0 62,9 80,9 83,1 88,6 89,7 
C % 58,2 70,0 87,7 76,9 84,0 87,2 87,9 54,4 76,2 79,2 86,2 87,5 
T % 9,1 9,1 9,8 6,5 7,0 8,2 8,6 8,3 8,2 8,2 9,6 7,1 
comb., RR % 85,6 87,5 88,4 91,3 91,2 90,3 90,1 86,4 89,1 89,3 88,8 91,7 
carbón % 88,1 91,0 91,7 89,2 87,9 92,8 93,6 89,0 88,7 88,5 94,3 94,0 
C, fijo % 14,2 10,7 10,0 13,0 14,5 8,6 7,6 13,2 13,5 13,8 6,9 7,2 
 
En todos los ensayos fue alimentado vapor de agua como agente fluidizante y medio 
gasificante del char en el reactor de reducción y en el separador de carbono. Para todos 
los ensayos, se fijó un flujo constante de vapor de agua en la parte de abajo del reactor 
de reducción de 7 Nm
3
/h, mientras que el suministrado al separador de carbono se varió 
entre 3 Nm
3
/h y 10 Nm
3
/h para así adecuar la velocidad del gas en este elemento a la 
requerida en cada ensayo. Además, se introdujo un flujo constante de 2,5 Nm
3
/h de N2 
por la parte de arriba del reactor de reducción para garantizar una velocidad de arrastre 
adecuada de los sólidos hasta el ciclón. El flujo de aire alimentado al reactor de 
reducción no fue variado durante todos los tests realizados, manteniéndose constante en 
50 Nm
3
/h. En todos los reactores de cierre se introdujo N2 como agente fluidizante. 
Tanto en el LS-SC como en el LS-OR se fijó el flujo de este gas en 1,2 Nm
3
/h, mientras 
que en el LS-D se modificó para ajustar la velocidad de circulación del sólido. Así, se 
estableció un flujo de 0,12 Nm
3
/h en el LSD-RR (ug, in/ug, mf =1,4), en tanto que se varió 
entre los 0,95 y 1,5 Nm
3
/h en el LSD-SC. Además, se insertaron 0,06 Nm
3
/h y          
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0,12 Nm
3
/h de N2 por las ramas del LS-D y el sistema de alimentación del carbón, 
respectivamente (véase Figura 4.8). 
En cada ensayo, la temperatura en el separador de carbono siempre se fijó en un valor 
similar a la del reactor de reducción, para favorecer una velocidad de gasificación del 
char en el separador de carbono semejante a la del reactor de reducción. La temperatura 
en el reactor de oxidación nunca fue modificada manteniéndose siempre entorno a los 
950 ºC. El inventario total de las partículas de ilmenita circulando dentro de la planta 
varió entre los 90 y los 94 kg, acorde con lo encontrado en el estudio fluidodinámico. 
Todos los ensayos y las series fueron distribuidos para conseguir un análisis racional del 
efecto de las variables de operación sobre la velocidad de captura de CO2 y sobre la 
demanda total de oxígeno. En total, la campaña acumuló 50 h de circulación continua en 
caliente de las partículas de ilmenita dentro de la planta de las que 30 h correspondieron 
a combustión del carbón BIT-MV vía iG-CLC. 
Primero, se evaluó la eficacia de captura de CO2 variando las condiciones de operación 
que pueden tener efecto sobre ella: temperatura en el reactor de reducción, eficacia de 
separación del separador de carbono y flujo de transportador circulando entre los 
reactores de oxidación y reducción (véase Figura 4.17). Así, a través de las Series I-IV 
se estudió la influencia de la eficacia de separación de las partículas de char en el 
separador de carbono, al variar la velocidad del gas dentro de este reactor. 
Complementariamente, con las Series I-III se analizó el efecto que tenía la temperatura 
del reactor de reducción sobre la captura de CO2. Posteriormente, se desarrollaron las 
Series V-VI para evaluar, junto con la Serie II, el efecto del cambio de la velocidad de 
circulación del transportador sobre la eficacia de captura de CO2, pero manteniendo la 
misma eficacia de separación en el separador de carbono. Además, la Serie V, también 
permitió estudiar el efecto de la modificación de la temperatura en el reactor de 
reducción. Finalmente, la Serie VI fue diseñada para obtener una velocidad de captura 
de CO2 similar a los valores alcanzados en ensayos anteriores, pero a través de 
modificar diferentes variables de operación en la unidad: temperatura del reactor de 
reducción, velocidad del gas en el separador de carbono, velocidad de circulación del 
sólido y flujo de alimentación del carbón al reactor de reducción. Se ha de tener en 
cuenta que en la unidad ICB-CSIC-s50 no es posible modificar el efecto de las variables 
de operación de manera independiente ya que todas están interrelacionadas entre sí. 
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En segundo lugar, esta ordenación fue empleada para investigar cómo las condiciones 
de operación afectaban a la eficacia de combustión del carbón. Para ello, se analizó la 
dependencia de la demanda total de oxígeno con las variables de operación que, a priori, 
podían tener más efecto sobre ella: temperatura del reactor de reducción, disponibilidad 
de oxígeno en el reactor de reducción (parámetro  e inventario específico del sólido en 
el reactor de reducción (véase Figura 4.17). Así, las Series I, III y V sirvieron para 
evaluar cómo el cambio de la temperatura en el reactor de reducción afectaba a la 
demanda total de oxígeno. Pero además, estas series fueron empleadas para observar el 
efecto del parámetro  sobre la demanda total de oxígeno. Véase, que en las Series I y V 
el valor de  fue el mismo pero se llegó a él con distintas velocidades de circulación del 
material y de alimentación del carbón. En las Series III-IV, el  fue mayor que en las 
Series I, II y V, ya que se disminuyó el flujo de carbón alimentado o se incrementó la 
velocidad de circulación. Para evaluar el efecto del inventario específico de sólidos en el 
reactor de reducción sobre la demanda total de oxígeno se tuvieron en cuenta todas las 
series desarrolladas. Así, con una velocidad de circulación similar, se disminuyó mucho 
el inventario específico en las Serie I respecto a las Series III-IV. Luego, en la Serie V 
se mantuvo el inventario del reactor de reducción como en las Serie III a pesar de que se 
disminuyó la velocidad de circulación. Y con un valor de  igual, pero con diferente 
flujo de transportador circulando, se mantuvo el inventario en las Series II y V. 
Finalmente, la Serie VI aportó información adicional de cómo se comportaba la 
demanda total de oxígeno cuando se mantenía una velocidad de captura de CO2 
constante debido a la variación de algunas condiciones de operación. 
 
4.5.1.1. Balance global de carbono 
Para evaluar la fiabilidad de los resultados obtenidos se desarrolló un balance global de 
carbono entre el que entró en el carbón y el observado en las salidas de la unidad. El 
carbono de salida puede encontrarse en estado gaseoso, formando parte de las corrientes 
de gases de salida de los reactores de reducción y oxidación, o en estado sólido, en 
forma de partículas de char elutriadas desde el ciclón del reactor de reducción. Es 
importante tener en cuenta el char elutriado de la unidad, ya que este podría influir sobre 
el rendimiento del proceso iG-CLC, distorsionando los parámetros de evaluación 
observados
[74, 83-84]
. 
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La fracción de carbono en estado gaseoso es definida como la conversión del carbón 
(carbón), y fue calculada a partir de los flujos de salida de cada gas observados respecto 
del carbono alimentado en el carbón utilizando la ecuación E3.5. El porcentaje de 
carbono no observado en esas corrientes de salida se consideró que escapó en forma de 
char elutriado del reactor de reducción (C, fijo), y fue calculado mediante la ecuación 
E3.6; véase Tabla 4.10. El valor de C, fijo fue estimado a partir del flujo de carbono 
elutriado (FC, elutr.), como una diferencia entre el carbono del carbón introducido y el 
carbono gaseoso observado en las corrientes de salida (ecuación E3.7). Para asegurar 
que el valor de FC, elutr. era válido, se analizó el char elutriado en cada ensayo. 
El char elutriado de la unidad que escapó por el ciclón del reactor de reducción, fue 
recogido por los dos sistemas de recogida de materia particulada (GSC y WS); véase 
Figura 4.8. Tras cada día de trabajo, se limpió la tubería de salida del reactor de 
reducción tras el ciclón mediante aire a presión, para garantizar que todas las partículas 
elutriadas durante la operación en caliente fuesen recogidas o en la cámara de 
sedimentación por gravedad o en el lavador en húmedo. Los sólidos sacados de este 
último dispositivo siempre se secaron para su correcto análisis. Las partículas recogidas 
en cada colector fueron evaluadas y caracterizadas por separado, mediante dos muestras 
significativas y representativas extraídas de entre todas las partículas encontradas en 
cada uno de los dos sistemas. 
El carbono presente en cada muestra recogida fue determinado por medio de un análisis 
elemental, estimando la fracción de todo el carbono elutriado (en forma de las partículas 
de char) como la suma de los valores medios ponderados de las dos fracciones de 
carbono obtenidas en cada sistema de recogida de partículas. De esta manera, se pudo 
calcular la fracción real de carbono elutriado del reactor de reducción respecto del 
carbono que entró a la planta mediante el flujo de carbón alimentado (ecuación E4.7). 
Una vez calculado el porcentaje de carbono elutriado, se realizó el balance global de 
carbono (ecuación E4.8) incluyendo todo el carbono de salida encontrado tanto en 
estado gas (en las dos corrientes de salida gaseosas de la planta) como en estado sólido 
(en las partículas de char elutriadas desde el ciclón del reactor de reducción). 
 
 
C, recogidos
C, elut.
carbón C, carbón C comb.
n
η =
m f M t 
 (E4.7) 
 
C, out carbón C, elut.η =η η  (E4.8) 
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La Figura 4.18 muestra el balance global de carbono realizado para cada uno de los 
ensayos. En todos los casos, el carbono observado a la salida de la unidad estuvo 
cercano o fue superior al 95 % respecto del carbono del carbón alimentado. Por tanto, 
los parámetros calculados durante la combustión de carbón pueden considerarse fiables 
para evaluar el efecto de las diferentes condiciones de operación sobre el rendimiento 
del proceso iG-CLC (eficacia de captura de CO2 y demanda total de oxígeno). 
 
Figura4.18Balance global de carbono durante cada ensayo de combustión con carbón 
BIT-MV vía iG-CLC en la unidad ICB-CSIC-s50. carbón: ■; C, elutr.: ■. 
 
4.5.1.2. Evaluación del rendimiento de la unidad  
El resto de parámetros que evaluaron el rendimiento del proceso iG-CLC se calcularon 
de manera similar a como se hizo en los experimentos de combustión de carbón 
realizados en la unidad ICB-CSIC-s1 (véase la sección 3.1.4 del Capítulo 3). A modo 
de resumen, se realizará un breve comentario de cada parámetro calculado. 
Una de las variables fundamentales que evalúan el rendimiento del proceso iG-CLC es 
la eficacia de captura de CO2 (CC), la cual, calculada mediante la ecuación E3.8, valora 
la cantidad de carbono convertida a gas en el reactor de reducción respecto del total del 
carbono convertido a gas en toda la unidad. 
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Esta variable dependió mayormente de la conversión del char en el reactor de reducción 
(C), el cuál fue calculado por medio de la ecuación E3.9. En el cálculo de este 
parámetro fue considerado el FC, elutr., ya que así se evalúa de una forma más adecuada la 
conversión a gas del char dentro del reactor de reducción
[74, 120]
. 
El otro parámetro más significativo que analiza el rendimiento del proceso iG-CLC es el 
grado de oxidación de los compuestos derivados de la gasificación y de la materia 
volátil con la ilmenita (reacciones R4.1-R4.6). Ello fue evaluado mediante la eficacia de 
combustión en el reactor de reducción (comb., RR) y la demanda total de oxígeno (T), 
utilizando las ecuaciones E3.10 y E3.11, respectivamente. 
 
 
 
4 2
2
CH CO H
out, RR
comb., RR
carbón carbón O C, elutr. CO out, RO
+ +
η = 1-
m Ω M -2 F +F
4F F F

 (E3.10) 
 
 
4 2CH CO H out, RR
T
carbón carbón O
4F +F +F
Ω =
m Ω M
 (E3.11) 
Mediante la evaluación del rendimiento del proceso iG-CLC utilizando la demanda total 
de oxígeno se puede estimar la necesidad de oxígeno puro alimentado a la cámara de 
post-combustión, respecto de la tecnología de oxicombustión. La eficacia de 
combustión en el reactor de reducción, ofrece otro análisis complementario de la 
combustión del carbón en el reactor de reducción con el transportador de oxígeno. Esta 
variable evalúa la fracción de carbón convertido en el reactor de reducción que es 
oxidado completamente a CO2 y vapor de agua. La eficacia de combustión del carbón 
en el reactor de reducción depende de la conversión de los gases derivados de la 
gasificación del char y de la materia volátil (CO, H2 y CH4, fundamentalmente). 
El CO e H2 que se genera en el reactor de reducción puede provenir tanto de la materia 
volátil como de la gasificación del char, no pudiéndose saber la distribución entre ambas 
procedencias únicamente observando la concentración de estas especies en la corriente 
de salida del reactor. Sin embargo, se puede asumir que todo el CH4 observado en la 
salida del reactor de reducción se derivó de los volátiles no oxidados a CO2 y vapor de 
agua. Por lo que, suponiendo que la materia volátil estuvo formada principalmente por 
CH4, y sabiendo el grado de oxidación de este gas en el reactor de reducción, se podría 
estimar la conversión de los volátiles y de esta manera, diferenciar entre la combustión 
de éstos y los productos de gasificación (reacciones R4.5-R4.6 y R4.1-R4.4, 
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respectivamente). Así, si se acepta la distribución de la materia volátil propuesta por 
Matthesius y cols.
[251]
, se puede calcular la cantidad de CH4 generada durante la pirólisis 
del carbón en la parte inferior del reactor de reducción. El carbón BIT-MV introducido 
en la planta produjo un flujo de CH4 (fCH4) de 0,0626 kg de CH4 por kg de carbón 
alimentado. De esta manera, al conocer la cantidad de CH4 en la entrada y en la salida 
del reactor de reducción, se puede calcular la conversión de este gas característico de la 
materia volátil (ecuación E4.9). 
 
 
4
4
4 4
CH
out, RR
CH
carbón CH CH
F
X =
m f M
 (E4.9) 
 
4.5.2. Resultados y discusión 
La combustión de carbón vía iG-CLC en la unidad ICB-CSIC-s50 fue bastante 
satisfactoria, obteniéndose una buena respuesta en la planta a la variación de las 
condiciones de operación. La circulación del transportador fue controlada en todo 
momento y se pudo fijar de una manera sencilla según las necesidades. Las pérdidas de 
presión en todos los rectores se mantuvieron de manera estable durante la operación en 
estado estacionario. Como ejemplo, la Figura 4.19 muestra el perfil de evolución de las 
temperaturas y de las concentraciones de gases en los reactores de reducción y 
oxidación durante los ensayos de la Serie III (Tests 4-6), donde únicamente se varió la 
temperatura en el reactor de reducción (véase Tabla 4.10). En la figura se puede apreciar 
cómo se logró el estadio estacionario en menos de 30 min tras la modificación de la 
temperatura, alcanzando un perfil de concentraciones de gases en ambos reactores más 
o menos constante. En la Serie III, como en el resto de series, sólo se observó CO2, CO, 
H2 y CH4 en el reactor de reducción, así como O2 y algo de CO2 en el reactor de 
oxidación. 
La Tabla 4.10 incluye, además de las condiciones de operación de los 12 ensayos, los 
principales parámetros obtenidos que evalúan el rendimiento del proceso iG-CLC. 
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Figura4.19Perfil de evolución de las temperaturas y de las concentraciones de gases 
en los reactores de reducción y oxidación durante la Serie III (Tests 4-6). *La 
concentración de los gases del reactor de reducción está expresada en base seca y libre 
de N2. 
 
La conversión del carbón a gas obtenida durante todas las series estuvo en el intervalo 
del 88,1 al 94,3 %, lo que significa que entre el 6 al 12 % del carbono del carbón 
alimentado fue elutriado de la unidad. Este carbono estuvo contenido en el char que no 
pudo ser gasificado en el reactor de reducción que logró escapar de la planta al llegar al 
ciclón de este reactor. De manera ideal, se espera que la conversión a gas del carbón 
alimentado al reactor de reducción esté cercana al 100 %. Para lograrlo, se podría 
mejorar la eficacia del ciclón del reactor de reducción o incluir un segundo ciclón en 
serie para aumentar el grado de recogida y devolución de las partículas de char al 
sistema (ya que estas tienen menor densidad que las de transportador de oxígeno), tal y 
como ha sido propuesto por varios autores
[115, 235]
. 
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En cualquier caso, los valores de conversión del carbón obtenidos a lo largo de toda la 
campaña experimental fueron muy altos si se comparan con los observados en las 
unidades de iG-CLC con carbón de 100 kWt o de 1 MWt 
[84, 163]
. El hecho de haber 
mejorado la conversión del carbón a gas en la unidad de 50 kWt pudo deberse al mayor 
diámetro de las partículas de carbón alimentadas al reactor de reducción (0,1-0,3 mm) 
respecto de las introducidas en ensayos realizados en las planta de 100 kWt             
(0,1 mm)[83, 237] o en la de 1MWt (0,05 mm)
[163]
. Sin embargo, el haber alimentado 
partículas de carbón con un tamaño mayor en la unidad ICB-CSIC-s50 pudo ser 
contraproducente para alcanzar velocidades de captura de CO2 altas. Un mayor tamaño 
de las partículas de char al llegar al separador de carbono pudo provocar una pérdida de 
eficacia de separación en este elemento impidiendo la elutriación efectiva del char 
respecto de las partículas de transportador. Así, se podría explicar cómo las eficacias de 
captura de CO2 obtenidas en la unidad ICB-CSIC-s50 siempre fueron menores que los 
valores registrados, por ejemplo, en la unidad de 100 kWt
[83, 237]
. A pesar de ello, un 
valor de eficacia de captura de CO2 de entorno al 90 % pudo ser alcanzado con facilidad 
en varios tests.  
En cuanto a la demanda total de oxígeno obtenida, merece mucho la pena resaltar los 
valores bajos alcanzados en todos los ensayos realizados. Los resultados observados 
para esta variable se movieron en el intervalo del 6,5 al 9,8 %, los cuales representaron 
la demanda total de oxígeno más baja obtenida en una unidad de iG-CLC quemando un 
carbón bituminoso y usando como transportador de oxígeno ilmenita con relativamente 
bajos inventarios específicos en el reactor de reducción. 
A continuación, se evaluará el efecto de las condiciones de operación que más efecto 
podrían tener tanto sobre la eficacia de captura de CO2 como sobre la demanda total de 
oxígeno (véase Figura 4.17). 
 
4.5.2.1. Efecto de la temperatura del RR sobre la eficacia de captura de 
CO2 
En los ensayos de las Series I, III y V fue modificada la temperatura del reactor de 
reducción manteniendo la velocidad de circulación del transportador, el flujo de 
alimentación del carbón y la velocidad del gas en el separador de carbono constante 
dentro de cada serie. Sin embargo, estas tres variables de operación fueron variadas de 
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una serie a otra. La única condición que no pudo ser ajustada en estas tres series fue el 
inventario específico de los sólidos en el reactor de reducción ya que se vio afectado, en 
cierta medida, por la temperatura fijada en el reactor. La Figura 4.20 muestra los valores 
obtenidos de eficacia de captura de CO2 como función de la temperatura del reactor de 
reducción para las Series I, III y V.  
 
Figura4.20Efecto de la temperatura del reactor de reducción sobre la eficacia de 
captura de CO2 en las Series I: , III:  y V: . 
 
La eficacia de captura de CO2 aumentó de forma más o menos lineal con el incremento 
de la temperatura del reactor de reducción. Esta tendencia observada es habitual dentro 
del proceso iG-CLC e independiente de si la instalación incluye o no un separador de 
carbono, ya que con una temperatura más alta en el reactor de reducción se favorece una 
mayor velocidad de gasificación del char
[74-75, 77, 120-122, 157, 252-253]
. Los mayores valores 
de captura de CO2 fueron obtenidos durante las Series III y V, lo que indica que la 
velocidad del gas en el separador de carbono y la velocidad de circulación del sólido 
tuvieron influencia sobre la conversión del carbón a gas en el reactor de reducción. 
Posteriormente, se analizará el efecto que estas variables sobre la captura de CO2. 
Cuando la temperatura del reactor de reducción se fijó en 990 ºC (durante el Test 6) se 
alcanzó una eficacia de captura de CO2 de alrededor del 90 %. Con las condiciones de 
operación fijadas en la Serie III, y según la tendencia observada tanto en esta serie como 
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en la Serie V, se puede estimar que subir la temperatura del reactor de reducción hasta 
los 1020 ºC sería suficiente para obtener una captura de CO2 superior al 95 %.  
Al aumentar la temperatura en el reactor de reducción a lo largo de los ensayos de las 
Series III y V, el inventario específico del material en dicho reactor disminuyó de forma 
similar en ambas series (véase Tabla 4.10). Esto pudo deberse a que con el aumento de 
la temperatura del reactor de reducción se incrementara la velocidad de gasificación del 
char generando un mayor volumen de productos gaseosos dentro del reactor. Para 
corroborar esta idea se estudió el inventario específico y la distribución del 
transportador de oxígeno en el interior del reactor de reducción para ambas series, 
discriminando entre la zona densa y zona diluida del reactor; véase Tabla 4.11. 
Tabla4.11Inventario específico y distribución del transportador a lo largo del reactor 
de reducción durante las Series III y V 
Serie Test 
TRR 
(ºC)
PRR (kPa) 
*
RRm  (kg/MWt) mTO, RR (%) 
Zona 
densa 
Zona 
diluida 
Zona 
densa 
Zona 
diluida 
Zona 
densa 
Zona 
diluida 
III 
4 964 6,5 3,1 401 121 77 23 
5 982 6,3 3,5 389 136 74 26 
6 990 5,4 3,8 334 147 69 31 
V 
8 905 7,4 4,4 494 186 73 27 
9 963 5,8 3,5 387 148 72 28 
10 970 5,3 3,6 354 152 70 30 
11 990 4,7 3,6 314 152 67 33 
 
La primera lectura que arroja la tabla es que la mayoría de las partículas de ilmenita 
estuvieron localizadas en la zona densa del reactor de reducción. Aunque, al aumentar la 
temperatura en el reactor parte de esos sólidos se distribuyeron de forma diferente 
pasando más ilmenita de la zona densa a la zona diluida. Este cambio en la disposición 
de los sólidos dentro del reactor de reducción se considera debido al aumento de la 
velocidad del gas por el incremento de los gases derivados de la gasificación del carbón. 
Ello supuso que la altura de la zona densa del reactor fuera mayor, y como la columna 
no estuvo totalmente desarrollada, el flujo de sólidos descendiendo junto a la pared 
(Gsd) decreció haciendo que más cantidad de ilmenita (Gs) saliera del reactor (véase 
Figura 4.15). 
Sin embargo, a pesar de descender el inventario específico en el reactor de reducción 
con el aumento de su temperatura, esto no afectó a la eficacia de captura de CO2. Es 
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más, dicho parámetro aumentó poniendo de manifiesto la importancia que tuvo la 
subida de la temperatura en el reactor de reducción. Con ella, se incrementó la velocidad 
de gasificación convirtiendo más cantidad de char a gas, ya que esto no dependió de la 
velocidad de conversión de la ilmenita
[77]
. Así, aunque saliera un mayor flujo de sólidos 
del reactor de reducción con el aumento de la temperatura (decreciendo el inventario 
específico en este reactor), este contuvo menor porcentaje de partículas de char. 
Además, la mejora de la eficacia de captura de CO2 pudo estar también influencia por el 
aumento del tiempo de residencia de estas partículas debido al separador de carbono. 
Por tanto, se debe analizar el efecto de la eficacia de separación de las partículas de char 
en el separador de carbono sobre la eficacia de captura de CO2. 
 
4.5.2.2. Efecto de la eficacia del SC sobre la eficacia de captura de CO2 
La eficacia de separación de las partículas de char en el separador de carbono puede 
influir sobre la velocidad de captura de CO2 alcanzada en la unidad. En este elemento, 
la elutriación selectiva de las partículas de char de las de transportador se consigue 
gracias a que ambas tienen densidades diferentes
[81]
, lo cual genera un comportamiento 
fluidodinámico distinto entre ambos tipos de partículas. El grado de separación del char 
estará gobernado por un perfil de fluidización entre las velocidades de elutriación 
(dependientes de las velocidades terminales) de ambos tipos de partículas
[254]
. De esta 
manera, la variación de la velocidad del gas alimentado al reactor a lo largo de ese 
intervalo afecta al grado de separación del char. Este valor no se puede calcular, ya que 
requiere caracterizar los sólidos de las corrientes de salida del reactor durante la 
operación en caliente de la unidad iG-CLC
[255]
. Por ello, para evaluar el efecto de la 
eficacia de separación del SC sobre la eficacia de captura de CO2 se utilizó la velocidad 
del gas alimentado al SC como parámetro de operación. 
De esta manera, en las Series I-IV fue variada la velocidad del gas en el separador de 
carbono (ug, SC); véase Tabla 4.10. La Figura 4.21 muestra la variación de la eficacia de 
captura de CO2 con respecto a la temperatura del reactor de reducción en función de las 
diferentes velocidades del vapor de agua alimentado al separador de carbono durante los 
ensayos de las Series I-IV. 
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Figura4.21Eficacia de captura de CO2 respecto de la temperatura del reactor de 
reducción en función de la variación de la velocidad del gas en el separador de carbono 
para las Series I-IV. Serie I: ; Serie II: ; Serie III: ; Serie IV: . 
 
En la Serie I, el valor de la velocidad del gas fijado en el separador de carbono fue el 
más pequeño de todas las series (ug, SC = 0,20 m/s), con motivo de iniciar el barrido de 
este parámetro en orden ascendente. En esta serie, la captura de CO2, tanto a 944 como 
a 990 ºC, fue baja debido a que la velocidad del vapor en el separador de carbono no fue 
lo suficientemente alta como para elutriar y recircular a la mayoría de las partículas de 
char hasta el reactor de reducción (recuérdese que la velocidad terminal estimada de 
estas partículas a 950 ºC fue de 0,1 m/s). Así, la velocidad del gas dentro del separador 
de carbono fue secuencialmente incrementada a lo largo de las siguientes series. 
En la Serie II, al aumentar la velocidad del gas hasta 0,35 m/s se logró mejorar 
significativamente la eficacia de captura de CO2 en la unidad, elevando este parámetro 
en un 14 % (respecto de la Serie I) hasta conseguir una CC de 89,8 %. Aunque, la alta 
temperatura fijada en el reactor de reducción (1006 ºC) en esta serie pudo afectar a la 
CC debido al aumento la conversión del char en el reactor de reducción. Sin embargo, 
en la Figura 4.21 se puede ver como la tendencia del incremento de la velocidad del gas 
en el separador de carbono tuvo un efecto mucho más relevante sobre la captura de CO2 
que el debido al aumento de la temperatura en el reactor. Posteriormente, se siguió 
elevando la velocidad del vapor en el separador de carbono durante las Series III y IV. 
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Primero, en la Serie III la velocidad del gas fue aumentada hasta los 0,50 m/s, lo cual 
permitió conseguir un 5 % más de eficacia de captura de CO2 respecto a la Serie II, 
observando un valor de CC = 89,5 % cuando la temperatura del reactor de reducción 
fue de 990 ºC. Finalmente, la velocidad del gas en el separador de carbono se subió a 
0,70 m/s en la Serie IV, no advirtiéndose una mejora demasiado aparente en la 
velocidad de captura de CO2. 
Por tanto, el incremento de la velocidad del gas en el separador de carbono jugó un 
papel muy importante influyendo sobremanera para alcanzar eficacias de captura de 
CO2 altas. La velocidad del gas en el separador de carbono debe situarse siempre varias 
veces por encima de la velocidad terminal de las partículas de char (0,1 m/s, a 950 ºC). 
No obstante, no se observó ninguna mejoría cuando la velocidad fue tan alta como     
0,7 m/s. Además, hay que considerar que una velocidad del gas demasiado alta podría 
provocar, de manera indeseable, que una fracción significativa de las partículas de 
transportador presentes en el separador de carbono sea arrastrada y devuelta al reactor 
de reducción, lo cual perjudicaría la eficacia de separación de ambos tipos de 
partículas
[235]
. En este sentido, hay que considerar que la velocidad terminal de las 
partículas de ilmenita con diámetros entre 0,1-0,3 mm es de ut = 1 m/s, a 950 ºC. 
De acuerdo a lo observado tras los ensayos realizados dentro de las Series I-IV, parece 
que fijar una velocidad del vapor de agua en el separador de carbono de 0,5 m/s es lo 
más conveniente para obtener un rendimiento óptimo de este elemento, lo cual 
repercutiría en una velocidad de captura de CO2 lo más alta posible. 
 
4.5.2.3. Efecto de la velocidad de circulación sobre la eficacia de 
captura de CO2 
A lo largo de la campaña experimental quemando carbón, la velocidad de circulación 
del transportador de oxígeno entre los reactores de oxidación y reducción fue variada 
entre los 75 y 150 kg/h (véase Tabla 4.10). Para evaluar el efecto de este parámetro de 
operación sobre la eficacia de captura de CO2 fueron seleccionados los ensayos 
realizados dentro de las Series II, V y VI. Se compararon estas tres series porque en 
cada una de ellas se modificó la velocidad de circulación del sólido pero manteniendo la 
velocidad del gas en el separador de carbono en un valor constante de 0,35 m/s, ya que, 
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como se vio en el apartado anterior, esta variable por sí sola influye en la eficacia de 
captura de CO2 capturado. 
De esta manera, los cambios apreciados en la eficacia de captura de CO2 en estas series 
estarán principalmente afectados por la circulación del transportador. La Figura 4.22 
muestra la variación de la captura de CO2 con la temperatura del RR en estas tres series. 
 
Figura4.22Eficacia de captura de CO2 respecto de la temperatura del reactor de 
reducción en función de la variación de la velocidad de circulación del transportador 
entre los reactores de oxidación y reducción en las Series II: ( ), V:  y VI: ( ). 
 
Claramente, se aprecia un aumento de la eficacia de captura de CO2 cuando se 
disminuye la velocidad de circulación del transportador. Así se observó que el CO2 
capturado se incrementaba en un 5 % cuando se redujo la circulación de la ilmenita de 
140 kg/h en la Serie II a 100 kg/h en la Serie V. El efecto fue más notable cuando se 
disminuyó la velocidad de circulación desde 100 kg/h hasta los 75 kg/h (en la Serie VI), 
ya que la eficacia de captura de CO2 se mejoró un 10,8 %. Esto es debido a la 
disminución de la concentración de char en la corriente de sólidos de salida del reactor 
de reducción por el aumento del tiempo de residencia de las partículas dentro del 
reactor
[77, 120]
. Ello se puede extender al separador de carbono, donde la variación de la 
velocidad de la circulación global podría alterar el tiempo que las partículas permanecen 
en este elemento. De esta manera, un menor flujo de sólidos circulando contribuiría en 
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la mejora de la eficacia de separación de las partículas de char aumentando la eficacia 
de captura de CO2 en la unidad iG-CLC. 
Esta premisa fue corroborada por Sun y cols. mediante estudios realizados en frío en 
dos separadores de carbono con distinta geometría. Ellos observaron que la eficacia de 
separación en este elemento estaba fuertemente afectada por el flujo de sólidos 
circulando (además de por la velocidad del gas en el reactor) independientemente del 
diseño del separador de carbono elegido
[255-256]
. Por lo tanto, se podría postular que la 
variación de la velocidad global de circulación de los sólidos en la unidad de 50 kWt 
tuvo un destacado efecto sobre la eficacia de separación de las partículas de char en el 
separador de carbono. Este efecto fue más importante que el que ejerció el flujo de 
circulación de sólidos sobre el tiempo de residencia del char en el reactor de reducción. 
Esto se puede observar si se realiza un análisis más profundo de los Tests 9 y 12. En 
estos dos ensayos, la temperatura del reactor de reducción y la velocidad del gas en el 
separador de carbono se mantuvo igual (963 ºC y 0,35 m/s, respectivamente), 
modificándose únicamente la velocidad de circulación de los sólidos. Al disminuir esta 
variable de operación de 100 kg/h (Test 9) a 75 kg/h (Test 12), la eficacia de captura de 
CO2 aumentó de 80,9 a 89,7 %, sin que el tiempo de residencia de los sólidos en el 
reactor de reducción (RR) variase nada (véase Tabla 4.10). El RR en ambos casos fue 
igual debido a que la cantidad de partículas de ilmenita en el reactor de reducción fue 
menor durante el Test 12 (véase ecuación E4.2). Así, con un valor óptimo de velocidad 
del gas en el separador de carbono, una menor velocidad de circulación global en la 
planta puede incrementar la eficacia de separación del char en el separador de carbono 
contribuyendo a alcanzar una mayor eficacia de captura de CO2. 
Sin embargo, como ya se ha visto, la manera más fácil de procurar una mayor 
elutriación selectiva del char en el separador de carbono es incrementar el flujo de vapor 
de agua alimentado para elevar la velocidad superficial del gas dentro del lecho. Por lo 
tanto, ambos parámetros (circulación global de sólidos y velocidad del gas en el 
separador de carbono) deben de adecuarse o equilibrarse entre ellos con el fin de 
obtener la máxima eficacia de captura de CO2 en el proceso iG-CLC con carbón. 
Esta hipótesis puede ser analizada experimentalmente si se comparan los resultados 
obtenidos tras los Tests 6 y 11, donde las eficacias de captura de CO2 alcanzadas fueron 
similares (89 %). Estos ensayos se realizaron fijando la misma temperatura en el 
Optimización del proceso CLC con carbón: diseño y operación de una unidad CLC de 50 kWt  
 
 247  
 
reactor de reducción (990 ºC) y alimentando una potencia de carbón semejante al 
sistema, pero variando tanto la velocidad de circulación global del transportador como 
la velocidad del gas en el separador de carbono. Así, en el Test 6 ambas variables de 
operación fueron mayores que en el Test 11, pero la relación , TOmg SCu  en cada ensayo 
fue prácticamente igual (véase Tabla 4.10). De esta manera, durante ambos tests se 
pudieron igualar las eficacias de captura de CO2 generadas, ya que en el Test 6 la mayor 
velocidad de circulación del sólido fue compensada por una velocidad del gas en el 
separador de carbono más alta. En el Test 11, al disminuir el flujo de sólidos circulando 
en la planta se requirió alimentar menos flujo de vapor de agua al separador de carbono. 
 
4.5.2.4. Efecto de la temperatura del RR sobre la demanda total de O2 
Al igual que anteriormente, cuando se analizó el comportamiento de la eficacia de la 
captura del CO2 con la variación de la temperatura, se han utilizado las Series I, III y V 
para evaluar el efecto de esta variable de operación sobre la demanda total de oxígeno. 
La Figura 4.23 muestra el efecto de la temperatura del reactor de reducción sobre la 
demanda total de oxígeno y sobre la eficacia de combustión en el reactor de reducción 
para estas series. 
 
Figura4.23Efecto de la temperatura del reactor de reducción sobre la demanda total de 
oxígeno (T) y sobre la eficacia de combustión en el reactor de reducción (comb., RR) 
durante las Series I: , III:  y V: . 
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Como se aprecia, la demanda total de oxígeno fue diferente en cada una de las tres 
series porque varias condiciones de operación se modificaron al mismo tiempo. A lo 
largo de la Serie I, la demanda total de oxígeno observada se mantuvo constante en el 
9,1 %, de lo que se deduce que el incremento de la temperatura en el reactor de 
reducción no tuvo ningún efecto sobre ella. En las otras dos series, la demanda total de 
oxígeno fue menor con valores de entre el 8,3 % y el 9,6 % en la Serie V, y de entre el 
6,5 % y el 8,2 % en la Serie III. Es posible que en esta última serie las demandas totales 
de oxígeno fueron mucho más bajas que en las Serie V debido a que se incrementó el 
parámetro  de 1,1 a 1,5, lo cual puede tener influencia según se ha visto en trabajos 
anteriores
[77-78]
. La menor T observada en la Series III y V respecto de la Serie I, 
también pudo estar influida por el mayor inventario específico de ilmenita en el reactor 
de reducción (470-525 kg/ MWt en Series III y V frente a 250-300 kg/MWt en Serie I). 
Al analizar las Series III y V por separado, en general, se aprecia que la temperatura del 
reactor de reducción no tuvo un efecto significativo sobre la demanda total de oxígeno, 
aumentando únicamente el valor de esta cuando la temperatura se incrementó hasta los 
990 ºC en ambas series. Esta tendencia observada podría estar influenciada por el efecto 
conjunto de la temperatura sobre la gasificación del char y sobre la velocidad de 
reacción de la ilmenita
[240]
. El aumento de la temperatura generó un aumento de la 
cantidad de compuestos gaseosos a quemar debido al incremento de la conversión del 
char. Pero la demanda total de oxígeno permaneció constante debido a que una mayor 
velocidad de reacción de la ilmenita con dichos compuestos lo compensó. Sin embargo, 
este efecto a la temperatura más alta (990 ºC) pudo haber sido mayor sobre la velocidad 
de gasificación que sobre la velocidad de reacción de la ilmenita, haciendo incrementar 
la T. Además, a 990 ºC el inventario específico del material en el reactor de reducción 
disminuyó mucho contribuyendo al aumento de la demanda total de oxígeno.  
También, se ha de tener en cuenta que el aumento de la temperatura del reactor de 
reducción puede variar la distribución de los volátiles y de los productos de gasificación 
no oxidados a CO2 y vapor de agua. Ello puede afectar al valor de demanda total de 
oxígeno, ya que cada compuesto gaseoso contribuye de manera diferente sobre la T. 
Los gases generados de la gasificación del char son el CO y el H2, mientras que el CH4, 
CO e H2 proceden de la materia volátil. 
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A priori, la combustión de los volátiles suele estar poco afectada por la temperatura del 
reactor de reducción, ya que depende en gran medida del contacto entre la pluma de 
volátiles liberados y las partículas del transportador dentro del lecho
[73]
. Si se considera 
al CH4 como el componente más característico de la materia volátil (de acuerdo con 
Matthesius y cols.
[251]
), utilizando la ecuación E4.9 se puede analizar, de manera simple, 
cómo afectó la variación de la temperatura del reactor de reducción en el grado de 
oxidación de los volátiles por parte del transportador de oxígeno. 
La Tabla 4.12 recoge las concentraciones de los gases en la corriente de salida del 
reactor de reducción, la contribución sobre la demanda total de oxígeno de los gases de 
esa corriente que se encuentran parcialmente oxidados y la conversión del CH4 (XCH4) 
en el reactor de reducción. En ella, se puede ver como la concentración de CH4 fue la 
que más influencia tuvo sobre la T, seguida de la concentración de CO. Este gas se 
originó tras gasificar el char y tras la pirólisis, aunque también puede ser considerado 
como un producto intermedio de la oxidación del CH4 en el reactor de reducción
[82]
. 
Esto sugiere que la conversión de la materia volátil a CO2 y vapor de agua por parte de 
la ilmenita acarreó mayor dificultad que la oxidación de los productos de la gasificación 
del char, lo cual está en concordancia con la cinética de este material aportada por Abad 
y cols. donde se observa como la velocidad de reacción de la ilmenita en presencia de 
CH4 es mucho más lenta que respecto de otros gases como el CO o el H2
[240]
. 
Tabla4.12Concentración de gases en la salida corriente de salida del reactor de 
reducción, contribución de los gases parcialmente oxidados en la demanda total de 
oxígeno y conversión del CH4. 
Serie Test 
Concentración de gases en el RR (%)
(1)
 Contribución a la T (%) 
4CH
X  
CO2 CO H2 CH4 CO H2 CH4 
I 
1 78,6 15,4 1,7 4,4 44,4 4,8 50,8 63,2 
2 81,1 13,9 1,5 3,5 47,1 5,0 47,9 65,3 
II 3 83,2 11,2 2,4 3,2 42,6 9,3 48,1 62,4 
III 
4 87,1 8,9 1,6 2,4 44,3 7,8 47,9 74,9 
5 86,5 8,8 2,4 2,3 43,2 11,8 45,0 75,2 
6 85,6 9,6 2,3 2,5 43,8 10,5 45,7 69,9 
IV 7 86,0 8,0 3,3 2,7 36,1 14,6 49,2 66,3 
V 
8 81,0 10,6 3,9 4,5 32,7 11,9 55,4 63,2 
9 83,7 10,4 3,1 2,8 41,9 12,6 45,5 70,4 
10 83,8 10,3 3,1 2,8 42,1 12,8 45,1 70,4 
11 83,7 10,1 3,3 2,9 40,4 13,1 46,5 62,4 
VI 12 89,3 6,2 1,8 2,7 33,2 9,5 57,3 69,5 
(1)
Porcentajes de gases en la corriente de salida del RR en base seca y sin N2. 
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Por tanto, puede realizarse una aproximación del efecto que tuvo la temperatura del 
reactor de reducción sobre la demanda total de oxígeno a través de evaluar cómo varió 
la conversión de los volátiles con dicha variable. Ello puede hacerse utilizando los 
ensayos de la Serie V donde se pudo comprobar claramente el efecto de la subida de la 
temperatura (905-990 ºC) sobre la conversión del CH4. A 905 ºC (Test 8), se obtuvo una 
conversión del CH4 relativamente baja del 63,2 %, lo cual puede ser atribuido a la baja 
reactividad de la ilmenita con el CH4 a esa temperatura. Pero un aumento de la 
temperatura debería de suponer un incremento de la velocidad de reacción entre este 
transportador de oxígeno y este gas de acuerdo a lo postulado por Abad y cols.
[240]
. Así, 
al aumentar la temperatura hasta los 963 ºC en el Test 9, la conversión del CH4 mejoró 
hasta alcanzar un valor del 70,4 %. Sin embargo, esta tendencia no fue seguida al elevar 
la temperatura hasta los 990 ºC (Tests 6 y 11), donde puede que otras variables de 
operación tuvieran influencia. 
Si se observa la Figura 4.23, se aprecia como la demanda total de oxígeno prácticamente 
no varió con el incremento de la temperatura. Aunque según los resultados observados 
en la Tabla 4.12, la conversión de la materia volátil a CO2 y vapor de agua siempre 
mejoró con el aumento de la temperatura del reactor de reducción. Pero al aumentar la 
temperatura del reactor de reducción, se debe de asumir que también hubo un mayor 
flujo de gases generados durante la gasificación del char, lo cual compensaría el valor 
constante de demanda total de oxígeno (véase Tabla 4.10). Esto confirma que el 
aumento de la velocidad de reacción de la ilmenita con la temperatura contrarrestaría la 
mayor cantidad de productos de gasificación generados debido al aumento de la 
velocidad de gasificación del char con la temperatura. 
Este hecho se puede apreciar mejor si se analiza el comportamiento de la eficacia de 
combustión en el reactor de reducción (comb., RR). La eficacia de combustión en el 
reactor de reducción aumentó ligeramente con la temperatura cuando la demanda total 
de oxígeno permaneció constante. Esto supone que la cantidad de compuestos 
inquemados (CO, H2 y CH4) en la salida del reactor de reducción es la misma pero que 
los compuestos gaseosos generados en el reactor se quemaron mejor. Ello pudo deberse 
al aumento de la velocidad de reacción de la ilmenita con los compuestos derivados de 
la gasificación (CO e H2) con el incremento de la temperatura, tal y como establece su 
cinética de reacción
[240]
. Sin embargo, esta postura vuelve a ponerse en duda en los 
Tests 6 y 11 con una temperatura alta en el reactor de reducción (990 ºC). Durante estos 
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dos ensayos, la disminución del inventario específico de ilmenita en el reactor de 
reducción (≈ 470 kg/MWt) pudo ser determinante para que disminuyera la eficacia de 
combustión. Ello, es corroborado al observarse 
4CH
X   70 % en los ensayos donde el 
inventario específico en el reactor de reducción fue mayor de 500 kg/MWt (véanse Tests 
4-5, 9-10 y 12 en Tabla 4.12). 
Como la cantidad de gases presentes en el reactor de reducción puede afectar a la 
eficacia de combustión, la evaluación más en profundidad del efecto del ṁTO y del  
sobre la T debe de ser realizada en ensayos con similares eficacias de captura de CO2, 
por ejemplo durante las Series III y V, o los Tests 3, 6, 11 y 12. Por ello, se 
seleccionaron estos cuatro ensayos para seguir evaluando el efecto del parámetro f y del 
inventario específico en el reactor de reducción sobre la demanda total de oxígeno. 
 
4.5.2.5. Efecto del parámetro sobre la demanda total de O2 
Para evaluar el efecto del parámetro  sobre la demanda total de oxígeno se utilizaron 
las Series III y V, donde se modificó el valor de  variando la velocidad de circulación 
del sólido manteniendo constante el flujo de carbón alimentado al reactor de reducción; 
véase ecuación E3.2. Así, se fijaron como valores de operación de la relación 
transportador-combustible () 1,5 durante la Serie III y 1,1 en la Serie V (véase Tabla 
4.10). En estas dos series, la eficacia de captura de CO2 observada a las diferentes 
temperaturas del reactor de reducción fue similar, a pesar de las diferentes velocidades 
de circulación del transportador que se establecieron (véase Figura 4.20). Como se 
indicó con anterioridad, ello se debió a la compensación que se realizó variando la 
velocidad del gas en el separador de carbono, lo cual hizo disponer de una relación 
, TOmg SCu  muy similar en ambas series. Que se obtuviera una captura de CO2 
semejante se traduce en que el volumen de productos derivados de la gasificación del 
char en el reactor de reducción fue análoga, lo que aseguró que las condiciones dentro 
de este reactor no supusieran una variable dependiente que pudiera influir sobre la 
evaluación de la demanda total de oxígeno cuando se varió el valor del parámetro . 
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La Figura 4.23 muestra cómo los valores de demanda total de oxígeno observados en las 
Series III y V fueron diferentes, a pesar de alcanzarse una eficacia de captura de CO2 
semejante para cada temperatura. Durante la Serie III, la T obtenida fue siempre menor 
a cualquier temperatura debido a que en esta serie se realizó con un valor de  mayor 
que la Serie V. Así, la mayor disponibilidad de oxígeno en el reactor de reducción 
mejoró la oxidación de los gases a CO2 y vapor de agua. Esta mejora de la combustión 
de los gases supuso que una menor cantidad de productos provenientes de la 
gasificación del char escaparan por la corriente de salida del reactor de reducción (véase 
Tabla 4.12). Pero  también se observó un aumento de la oxidación de los volátiles 
durante los ensayos a  = 1,5 de la Serie III, donde la XCH4 fue mayor que la obtenida 
durante la Serie V con  = 1,1 (véase Tabla 4.12). Se ha de resaltar que en los Tests 4 y 
5 se obtuvieron los mayores valores de conversión del CH4 seguramente debido a la 
combinación de un  alto y un ṁTO ≈ 525 kg/MWt. 
Por lo que para evaluar el efecto del  sobre la demanda se deben de seleccionar 
ensayos realizados con un inventario específico de sólidos en el reactor de reducción 
similar, además de una CC semejante. Así, se tomaron los Tests 3, 6 y 11 (con ṁTO 
similar) para analizar el efecto del parámetro  sobre la demanda total de oxígeno 
(véase Figura 4.24). 
 
Figura4.24Efecto de la relación transportador-carbón (parámetro ) y del inventario 
específico de transportador en el reactor de reducción sobre la demanda total de oxígeno 
en ensayos con similar velocidad de captura de CO2. Test 3: ; Test 6 ; Test 11 ; 
Test 12 . 
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En los Test 3 y 11, la demanda de oxígeno obtenida fue similar, ya que estos ensayos se 
realizaron con valores de  e inventario específico de ilmenita en el reactor de reducción 
iguales. Así, el aumento únicamente del  de 1,1 a 1,5 en el Test 6 (sin variar el ṁTO) 
generó una mejora de un 18 % de la demanda total de oxígeno, poniendo de manifiesto 
el efecto beneficioso del aumento del  sobre la T. Una mayor cantidad de oxígeno 
disponible en el reactor de reducción hizo que la eficacia de combustión en este reactor 
mejorara obteniéndose mayores proporciones de CO2 y vapor de agua en la corriente de 
salida del reactor de reducción. 
Pero no se puede asegurar que un aumento progresivo del  sea siempre beneficioso 
para maximizar el rendimiento del proceso iG-CLC. En este caso, valores de  = 1,5 
supusieron una mejora del proceso, ya que se aumentó la eficacia de combustión sin 
disminuir la captura de CO2. En otros ensayos con valores de  más altos (entre 2,5 y 5) 
realizados en la unidad iG-CLC de 100 kWt
[83-84]
, se observó una demanda total de 
oxígeno más alta (T = 10-12 %). En estos ensayos, la conversión del carbón a gas fue 
muy baja debido a que la cantidad de char elutriado del reactor de reducción fue alta. 
Con estas condiciones, se propició que la conversión del transportador fuera baja, con lo 
que el incremento del  apenas tuvo influencia sobre la reactividad de la ilmenita[98]. 
Sin embargo, el aumento de la demanda total de oxígeno al incrementar el  en los 
ensayos llevados a cabo en la unidad iG-CLC de 100 kWt pudo haber estado 
influenciado por otras variables. Así, el inventario específico de sólidos en el reactor de 
reducción utilizado (ṁTO = 300-400 kg/MWt) condicionó el aumento de la demanda 
total de oxígeno
[83]
. También, la fluidodinámica diferente de esta instalación pudo 
provocar una peor conversión de los volátiles a CO2 y vapor de agua, aumentando así la 
demanda total de oxígeno
[84]
. 
Por tanto, el aumento del  mejora la eficacia de combustión del carbón aunque valores 
altos de este parámetro no son recomendables porque disminuirían la eficacia de captura 
de CO2 por el aumento de la velocidad de circulación del transportador. Además, 
siempre que se ha de disponer de un inventario específico de sólidos en el reactor de 
reducción suficiente para que el efecto del  sea apreciado sobre la demanda total de 
oxígeno. 
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4.5.2.6. Efecto del inventario específico del transportador en el reactor 
de reducción sobre la demanda total de O2 
Cuando se quiso evaluar la dependencia que la demanda total de oxígeno tuvo 
únicamente por el cambio del inventario específico del material en el reactor de 
reducción se encontraron numerosas dificultades, ya que fijar y mantener una cantidad 
determinada de transportador en el interior de este reactor estuvo muy influenciado por 
otras condiciones de operación. Así, fue necesario la variación y adecuación de alguna 
de ellas al mismo tiempo, para conseguir que el valor de los sólidos en el reactor de 
reducción por unidad de potencia fueran diferentes, pero sin variar otros parámetros 
influyentes en la demanda total de oxígeno como el valor del  o la eficacia de captura 
de CO2. 
De esta manera, a través de los Test 6 y 12 se pudo evaluar el efecto único que supuso 
aumentar el inventario específico en el reactor de reducción sobre la demanda total de 
oxígeno; véase Figura 4.24. En esta figura se ve que durante el Test 6, realizado con un 
inventario específico del transportador en el reactor de reducción de 481 kg/MWt, se 
obtuvo una demanda total de oxígeno en la instalación del 8,2 %. Y que, cuando se 
incrementó únicamente este parámetro durante el Test 12 hasta los 722 kg/MWt, la 
demanda total de oxígeno disminuyó hasta un valor del 7,1 %. Con lo que se demuestra 
experimentalmente que el aumento del inventario específico del transportador en el 
reactor de reducción mejora la demanda total de oxígeno. 
Profundizando más en el análisis de los Tests 6 y 12, se examinó la cantidad de gases 
parcialmente oxidados a CO2 y vapor de agua presentes en la corriente de salida del 
reactor de reducción (véase Tabla 4.12). Así, el incremento de la cantidad de sólidos por 
unidad de potencia en el reactor de reducción en el Test 12 produjo una significativa 
bajada de la concentración de los productos de gasificación del char (CO e H2) en la 
salida de este reactor, mientras que la concentración del CH4 se mantuvo en valores 
similares. El aumento del inventario específico dentro del reactor de reducción supuso 
el aumento de la zona densa del reactor (véase Figura 4.15), lo cual favorece una mejor 
combustión de los productos derivados de la gasificación, principalmente generados en 
esa zona del reactor de reducción
[78, 82]
. Por el contrario, como la conversión de los 
volátiles tiene lugar fundamentalmente en la zona diluida, el aumento de la zona densa 
debida al incremento de ṁTO no mejoró su oxidación a CO2 y vapor de agua. 
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Por lo que para minimizar la demanda total de oxígeno en el proceso iG-CLC se debe 
conseguir una mejora de la combustión de los volátiles. Ello puede producirse usando 
transportadores de oxígeno más reactivos con los gases generados tras la pirólisis
[74]
 o 
mediante variaciones en la configuración de la unidad CLC. En este último aspecto, el 
diseño del reactor de reducción resulta determinante para maximizar la conversión de la 
materia volátil. Se han propuesto varias soluciones, una de las cuales pasa por mejorar 
el contacto entre los volátiles y el transportador de oxígeno en el reactor de reducción a 
través de la incorporación de dispositivos específicos dentro de este reactor
[89, 104]
. Otra 
solución, es aumentar el tiempo de residencia de los gases parcialmente oxidados en el 
reactor de reducción recirculando la corriente de salida de gases de este reactor
[87]
. 
 
Por tanto, con la campaña experimental realizada quemando carbón se pudo evaluar el 
efecto de las variables de operación sobre el rendimiento del proceso iG-CLC 
obteniéndose dos conclusiones principales. La primera es que la eficacia de captura de 
CO2 está fuertemente influenciada por la temperatura del reactor de reducción, la 
velocidad de circulación del transportador y la eficacia de separación del separador de 
carbono. La segunda es que la demanda total de oxígeno está afectada por la cantidad de 
oxígeno disponible en el reactor de reducción y por el inventario específico de los 
sólidos en este reactor. 
Así, para maximizar el rendimiento del proceso iG-CLC con carbón es necesaria una 
temperatura del reactor de reducción igual o superior a 1000 ºC. Además, se requiere 
una velocidad de circulación del transportador adecuada compensada por una eficacia 
de separación del char en el separador de carbono alta. También la cantidad de oxígeno 
en el reactor de reducción debe ser suficiente (  1,5) y el inventario específico de 
sólidos en el reactor de reducción lo más alto posible, con un mínimo de 500 kg/ MWt. 
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5. Resumen y conclusiones 
Durante este último capítulo de la tesis doctoral se hará un breve resumen de los pasos 
seguidos durante la realización de la misma, destacando las principales conclusiones a 
las que se fueron llegando conforme se avanzó en la experimentación. Para una mejor 
organización se hará en dos partes diferenciando entre lo que supuso el desarrollo de un 
transportador de oxígeno para la combustión vía CLC de carbón, y entre lo relacionado 
con el diseño y operación de una unidad flexible de CLC de 50 kWt para carbón. 
 
5.1. Desarrollo y evaluación de transportadores  
El punto de partida fue el desarrollo de transportadores de oxígeno de bajo coste 
basados en óxidos mixtos de Mn-Fe, ya que pueden ser capaces de realizar la 
combustión del carbón tanto vía iG-CLC como CLOU. Se prepararon 10 materiales 
mediante mezcla mecánica más peletización. 9 de ellos tuvieron una relación molar 
entre los óxidos de x = Mn/Mn+Fe = 0,77, ya que con esta relación el salto térmico 
entre las fases implicadas en la reacción de desacoplamiento de oxígeno, (MnxFe1-x)2O3 
y (MnxFe1-x)3O4, era mínimo. El décimo sólido se preparó con una x = 0,6 para evaluar 
el efecto de la relación molar entre los óxidos. En alguno de los materiales con x = 0,77 
se varió el método de preparación de la mezcla mecánica, las condiciones de 
calcinación, el tipo de óxido de manganeso precursor utilizado, la introducción de 
aglomerantes o el uso de grafito. Mediante XRD se observó que todos los sólidos 
estuvieron formados por (MnxFe1-x)2O3. 
 
5.1.1. Proceso de selección 
Con estos transportadores se llevó a cabo un proceso de selección basado en las 
propiedades mecánicas de las partículas así como en la capacidad de transporte de 
oxígeno y la reactividad vía CLOU y vía CLC. Para ello se realizaron diferentes 
ensayos en TGA descomponiendo-regenerando (MnxFe1-x)2O3 con ciclos de N2-aire, y 
reduciendo-oxidando (MnxFe1-x)3O4 con H2-aire. Todos los sólidos fueron capaces de 
desacoplar oxígeno gas por la descomposición de (MnxFe1-x)2O3, aunque a una 
velocidad baja. La capacidad de transporte de oxígeno desacoplado, doTOR , se movió 
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entre el 0,02 y el 0,03, pudiéndose oxidar la fase (MnxFe1-x)3O4 completamente en todos 
los casos. Sin embargo, la oxidación de esta fase estuvo muy condicionada por la 
temperatura, no pudiéndose regenerar (MnxFe1-x)2O3 a temperaturas altas (950 ºC). 
La evaluación de la reactividad de los materiales y su capacidad de transporte de 
oxígeno con el combustible gas, g
TOR , se realizó durante el tránsito entre (MnxFe1-x)3O4 
y MnxFe1-xO. En general, las reducciones de (MnxFe1-x)3O4 con H2 y las oxidaciones de 
MnxFe1-xO en aire fueron rápidas, observándose en todos los sólidos una 
g
TOR  = 0,066, 
lo cual estuvo muy próximo al valor máximo de transporte de oxígeno entre estas dos 
fases (
g
TO,teoricoR  = 0,067). 
El material seleccionado, Mn77Fe[L4], mostró una resistencia mecánica alta de 2,7 N, y 
una do
TOR  = 0,03 y una 
g
TOR  = 0,066 (
t
TOR  = 0,096). Se eligió a este transportador para 
continuar la evaluación de este tipo de materiales porque además mostró una de las 
mayores velocidades de desacoplamiento de oxígeno de entre los 10 preparados. 
Con Mn77Fe[L4] se realizaron ensayos en TGA y en lecho fluidizado discontinuo para 
analizar más en profundidad su comportamiento tanto vía CLOU como vía CLC. El 
estudio de las propiedades CLOU consistió en evaluar el efecto de la temperatura y de 
la presión parcial de oxígeno sobre la oxidación de (Mn0,77Fe0,23)3O4, y de la 
temperatura sobre la descomposición de (Mn0,77Fe0,23)2O3. Vía CLC, se evaluó la 
reactividad de este material frente a H2, CO y CH4, por ser los gases predominantes en 
el reactor de reducción de una unidad CLC con carbón. 
Del estudio de Mn77Fe[L4] vía CLOU se observó que tanto la temperatura como la 
presión parcial de oxígeno afectaban fuertemente a la oxidación de (Mn0,77Fe0,23)3O4. El 
aumento de la temperatura no favoreció la regeneración de (Mn0,77Fe0,23)2O3, 
estableciéndose una temperatura óptima de alrededor de los 850 ºC. Asimismo, la 
disminución de la cantidad de oxígeno dificultó mucho la oxidación de 
(Mn0,77Fe0,23)3O4. Así, se vio que si se quería tener una concentración de oxígeno a la 
salida del reactor de oxidación similar a la de la combustión convencional de carbón con 
aire ( 4%v de O2) era necesario fijar una temperatura de 800 ºC. La velocidad de 
descomposición de (Mn0,77Fe0,23)3O4 se vio favorecida por el aumento de la temperatura, 
observándose una velocidad de desacoplamiento del oxígeno gas de 1,9·10
-4
 kg/s y por 
kg de transportador a una temperatura de 920 ºC. 
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Por tanto, para aprovechar la capacidad de transporte de oxígeno vía CLOU se debe de 
fijar una temperatura de 900 ºC en el reactor de reducción y de 800 ºC en el reactor de 
oxidación con el uso de un exceso de aire similar al de la combustión convencional con 
carbón. Este gradiente de temperatura entre los reactores se vio que podía ser 
disminuido aumentando el exceso de aire alimentado al reactor de oxidación. 
Del estudio de la reacción de Mn77Fe[L4] con los combustibles gaseosos, se vio que en 
todo momento tuvo lugar el tránsito entre (Mn0,77Fe0,23)3O4 y Mn0,77Fe0,23O, 
manteniéndose la capacidad de transporte de oxígeno constante con los ciclos. Se 
comparó la reactividad de este material con H2, CO, CH4 y O2 frente a la observada en 
otros materiales de bajo coste basados en Fe ya probados como transportadores de 
oxígeno en combustión con carbón en una planta en continuo. 
Este material mostró con H2 la más alta reactividad, mucho mayor que la observada en 
otros sólidos de bajo coste basados en Fe, y similar a la de un mineral de Fe muy 
reactivo. Con CO, la reactividad de Mn77Fe[L4] fue similar a la de los mejores 
materiales de bajo coste ya probados con carbón (mineral de hierro y residuo de Fe). 
Pero la reactividad observada con el CH4 fue muy baja respecto de los demás 
transportadores. Durante la oxidación de Mn0,77Fe0,23O, la velocidad de reacción con el 
O2 fue muy alta respecto de los demás sólidos. Además, Mn77Fe[L4] contó con la 
ventaja de que su capacidad de transporte de oxígeno fue muy superior a la de los demás 
transportadores. 
Durante las 40 h de experimentación con Mn77Fe[L4] en el reactor de lecho fluidizado 
discontinuo se midió la velocidad de atrición de las partículas con el tiempo de 
operación. Se observó una velocidad de atrición alta (0,25 % de finos a la hora) 
estimándose una vida media para este material de unas 400 h, lo cual es un valor bajo. 
Mediante la caracterización de las partículas se vio como la resistencia mecánica 
disminuyó con el tiempo de operación acompañado de un aumento de la porosidad, lo 
cual hizo aumentar la reactividad de este material con gases (H2 y CH4) tras su paso por 
el reactor de lecho fluidizado. 
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5.1.2. Mejora de los transportadores de oxígeno 
Para el uso industrial de los transportadores desarrollados es necesario su escalado y 
producción por un método industrial como es el spray drying. Se prepararon dos 
transportadores por spray drying: uno idéntico al seleccionado, Mn77Fe[SD4], y el otro, 
Mn66FeTi7[SD4], preparado añadiendo una pequeña proporción de TiO2 para 
endurecer las partículas y aumentar la resistencia a la atrición. 
Ambos sólidos, calcinados en las mismas condiciones seleccionadas, mostraron una 
resistencia mecánica muy baja, por lo que para aumentar la dureza se realizó una 
segunda calcinación estudiando la temperatura más favorable para obtener partículas 
duras. Al mismo tiempo, conociendo la posibilidad de formarse ferritas de manganeso, 
se evaluó el carácter magnético a cada una de las temperaturas. 
Se observó que para obtener partículas duras era necesaria una temperatura de 1350 ºC 
en el material basado en Mn-Fe, y una temperatura de 1200 ºC para el formado por Mn-
Fe-Ti. Así, se obtuvieron dos nuevos transportadores: Mn77Fe[SD1350] con una dureza 
de 1,7 N y Mn66FeTi[SD1200] con una dureza de 2 N. Ambos tipos de partículas 
exhibieron comportamiento ferrimagnético al aplicarles un imán sobre ellas. 
Posteriormente, estos transportadores fueron caracterizados físico-químicamente. 
Mn77Fe[SD1350] está compuesto mayoritariamente por (Mn0,77Fe0,23)3O4, lo cual 
descarta su uso para CLOU al no disponer de (Mn0,77Fe0,23)2O3. Sin embargo, este 
sólido mostró una reactividad más alta con H2, el CO y el CH4 respecto al material 
preparado por peletización. También mejoró la reactividad observada en otros 
materiales de bajo coste basados en Fe con estos gases. Además, tuvo una capacidad de 
transporte de oxígeno más alta, gTOR  = 0,067. Todo ello, conllevó proponerlo para la 
combustión de carbón vía iG-CLC. Las partículas mostraron magnetismo debido a que 
alrededor del 50 % de las fases cristalinas que las formaron eran (Mn0,77Fe0,23)3O4 
(ferritas mangánicas). 
Mn66FeTi7[SD1200] está compuesto mayoritariamente por (MnxFe1-x)2O3, lo cual 
posibilitó la descomposición-regeneración de esta fase. La estequiometría de este 
transportador de oxígeno permitió el tránsito desde (Mn0,66Fe0,34)3Ti0,15O3,3 a 
(Mn0,66Fe0,34)3Ti0,15O2,5, con una capacidad de transporte de oxígeno del 7,7 % oxidando 
en aire y del 5,9 % oxidando con una presión parcial de oxígeno de 0,05 atm. 
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En este sólido, se mejoró la oxidación de la fase espinela, (Mn0,66Fe0,34)3Ti0,15O3,1, 
pudiéndose regenerar la (Mn0,66Fe0,34)3Ti0,15O3,3 incluso a 950 ºC en aire. Esto se 
atribuye a que la incorporación de TiO2 provocó el movimiento de cationes Mn
2+
 desde 
los sitios tetraédricos a los octaédricos en la red de espinela, lo cual favoreció su 
oxidación. Este hecho pudo ayudar a la activación que las partículas con los ciclos, lo 
que permitió que un 12 % de la capacidad de transporte de oxígeno del material fuera 
vía CLOU. 
El tránsito de cationes Mn
2+
 hacia los huecos octaédricos supuso la expansión de estos 
sitios, pudiendo procurar la salida de iones Fe
3+
 de ellos. Este hecho permitió la 
formación de especies como la magnetita (Fe3O4) dotando de comportamiento 
ferrimagnético a las partículas. Posteriormente, se observó que con los ciclos redox se 
formaban otros tipos de ferritas mangánicas, asegurando el magnetismo en el sólido. 
 
5.1.3. Combustión de carbón en ICB-CSIC-s1 
Se evaluó el rendimiento de Mn77Fe[SD1350] y Mn66FeTi7[SD1200] durante la 
combustión de carbón en una unidad de iG-CLC de 0,5 kWt. Se variaron las 
condiciones de operación con cada uno de los transportadores para favorecer el 
desacoplamiento de oxígeno en el reactor de reducción con Mn66FeTi7[SD1200]. 
 
5.1.3.1. Combustión de carbón con Mn77Fe[SD1350] 
Se realizó la combustión de 4 carbones de diferente rango vía iG-CLC durante 10 h 
usando Mn77Fe[SD1350] fijando unas condiciones de operación similares a la de otros 
ensayos con transportadores de bajo coste basados en Fe, para su posterior comparación. 
Se mejoró satisfactoriamente el rendimiento del proceso iG-CLC con carbón (eficacia 
de captura de CO2 y demanda total de oxígeno) con el uso de este material basado en 
Mn-Fe respecto de otros sólidos de bajo coste basados en Fe, independientemente del 
carbón quemado. 
Durante los ensayos, se apreció una eficacia de captura de CO2 muy alta (CC 95 %) 
durante la combustión de un carbón sub-bituminoso y un lignito. En la combustión de 
un carbón bituminoso con contenido medio en volátiles y de una antracita, las eficacias 
de captura de CO2 disminuyeron hasta el 74 y el 56 %, respectivamente. Sin embargo, 
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en todos los casos fueron más altas que las observadas con otros materiales de bajo 
coste basados en Fe. Para aumentar estos valores, se propone el uso de un separador de 
carbono. 
Las demandas totales de oxígeno (T) variaron entre el 4,4 y el 0,3 %, dependiendo del 
carbón quemado. Estos valores fueron mejores que los de la mayoría de los 
transportadores de bajo coste basados en Fe que ya se han probado, aunque en algún 
caso (combustión de lignito) fueron similares a los de un mineral de Fe muy reactivo. 
El aumento de la temperatura en el reactor de reducción durante la combustión de 
antracita mejoró el rendimiento del proceso iG-CLC (aumento de CC y disminución de 
T). 
 
5.1.3.2. Combustión de carbón con Mn66FeTi7[SD1200] 
Se realizó la combustión de dos carbones durante 75 h con Mn66FeTi7[SD1200] 
variando las condiciones de operación de la unidad para favorecer la capacidad del 
material para desacoplar oxígeno vía CLOU. Por ello, se estudió el efecto del cambio de 
algunas variables sobre la eficacia de captura de CO2 y sobre la demanda total de 
oxígeno. 
Primero, se evaluó el efecto de la relación transportador-combustible (parámetro ) 
fijando la misma temperatura en ambos reactores (900 ºC). Durante estos ensayos se 
alimentó al reactor de oxidación la cantidad de oxígeno imprescindible para tener una 
concentración del 4 %v de O2 a la salida, similar a la que existe en la combustión 
convencional de carbón con aire. Para ello se introdujo aire diluido en N2, con un flujo 
suficiente para asegurar una velocidad de circulación del sólido adecuada. El aumento 
del  favoreció la mejora de la demanda total de oxígeno, pero hizo disminuir la eficacia 
de captura de CO2 al haberse aumentado la velocidad de circulación del material. Se 
observó que un valor de   3 era el más adecuado para disminuir la demanda total de 
oxígeno hasta un valor de T = 3,5 %. Comparado con ilmenita, se mejoró el 
rendimiento del proceso CLC con carbón, incluso alcanzando capturas de CO2 más altas 
a pesar del aumento de la velocidad de circulación del transportador. 
Asimismo, se analizó el efecto de la concentración de O2 en la salida del reactor sobre la 
regeneración de (Mn0,66Fe0,34)3Ti0,15O3,3. En estos experimentos se mantuvo la misma 
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temperatura en los reactores (900 ºC) y se fijó un valor de   3. El aumento de la 
concentración de oxígeno en el reactor de oxidación apenas tuvo efecto sobre la eficacia 
de captura de CO2. Sin embargo, la demanda total de oxígeno disminuyó con el 
aumento del oxígeno en el reactor, ya que el material fue capaz de desacoplar mayor 
cantidad de oxígeno al aumentar la oxidación de (Mn0,66Fe0,34)3Ti0,15O3,1. 
Además, se variaron las temperaturas de los reactores para poder optimizar las 
condiciones de operación y maximizar la descomposición-regeneración de 
(Mn0,66Fe0,34)3Ti0,15O3,3. Se vio que una temperatura de 925 ºC en el reactor de 
reducción y de 875 ºC en el reactor de oxidación eran las más adecuadas para 
maximizar la capacidad de transporte de oxígeno vía CLOU. 
 
Finalmente, con las condiciones de operación óptimas se evaluó la influencia de la 
relación transportador-combustible sobre el rendimiento del proceso CLC con carbón. 
Se vio que un  = 2 era suficiente para alcanzar una demanda total de oxígeno menor de 
1, lo cual representa el valor más bajo observado en transportadores de bajo coste 
basados en Fe durante la combustión de carbón vía iG-CLC. Por tanto, la capacidad de 
transporte de oxígeno vía CLOU ayudó a mejorar la oxidación de los gases generados 
en el reactor de reducción a CO2 y H2O. La eficacia de captura de CO2 en estos ensayos 
disminuyó con el aumento del  debido al incremento de la velocidad de circulación del 
material siendo necesaria la utilización de un separador de carbono en la unidad. 
 
5.2. Diseño y operación de una planta CLC de 50 kW t con carbón 
Se diseñó una unidad CLC para la combustión de carbón escalando la potencia hasta los 
20 kWt en modo iG-CLC y los 50 kWt en modo CLOU. El diseño flexible de la planta 
permitió su uso en ambos procesos, y también la optimización de las condiciones de 
operación para maximizar el rendimiento del proceso iG-CLC con carbón. 
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5.2.1. Diseño de la unidad ICB-CSIC-s50 
El concepto de diseño de la unidad se basó en dos reactores de lecho fluidizado 
circulante interconectados (reactores de reducción y oxidación) y un reactor de lecho 
fluidizado burbujeante como separador de carbono. Se diseñó un lecho de cierre doble 
(LS-D) para permitir un control independiente de la velocidad de circulación del 
transportador de oxígeno entre los reactores de oxidación y reducción respecto del 
inventario específico de material dentro del reactor de reducción. 
Además, en la unidad se incluyeron varios lechos de cierre diseñados para evitar la 
mezcla de gases entre los reactores de reducción y oxidación, y ayudar a gestionar y 
equilibrar las pérdidas de carga de los diferentes reactores. Para ello, se realizó un 
balance de presiones en todos los reactores. También, se incluyeron dos sistemas para 
medir la velocidad de circulación global del transportador y la velocidad de circulación 
de los sólidos a la salida del reactor de reducción. 
Junto con los reactores, se diseñaron equipos complementarios para facilitar la 
combustión del carbón, como dos evaporadores para producir el vapor de agua 
necesario como agente gasificante para el proceso iG-CLC. También, se diseñaron 
intercambiadores de calor para enfriar los gases de salida de ambos reactores, así como 
varios sistemas para recoger las partículas sólidas elutriadas de la planta para su 
posterior análisis. 
Se dispusieron varios dispositivos instrumentales (termopares, sondas de presión 
diferencial, medidores-controladores de flujo másico, etc.) para controlar o visualizar 
las variables de operación durante los ensayos. 
 
5.2.2. Estudio fluidodinámico de la unidad ICB-CSIC-s50 
Una vez construida la unidad, se realizaron las primeras pruebas utilizando ilmenita 
como transportador de oxígeno. Se llevó a cabo un estudio fluidodinámico en caliente 
durante 100 h para evaluar, respecto de las condiciones de diseño, el flujo de sólidos 
circulando y el inventario específico en el reactor de reducción. De esta manera, se vio 
que las variables más influyentes sobre estos dos parámetros eran la velocidad del gas 
en la parte inferior del reactor de reducción y el inventario total de transportador dentro 
de la unidad. 
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Al mismo tiempo, se realizó un estudio de la influencia del lecho de cierre doble sobre 
el flujo global de sólidos circulando y sobre la cantidad de transportador dentro del 
reactor de reducción. Variando la velocidad del gas en el lecho de cierre que descarga 
en el reactor de reducción (LSD-RR) se comprobó como este elemento funcionaba 
acorde al diseño planteado gestionando satisfactoriamente la corriente de sólidos 
proveniente del ciclón del reactor de reducción y ejerciendo un control independiente 
sobre la velocidad de circulación del transportador entre los reactores de oxidación y 
reducción. 
Tras este estudio se pudo determinar un mapa fluidodinámico relacionando el flujo 
global de sólidos circulando en la planta y la cantidad de material dentro del reactor de 
reducción como función de la velocidad del gas en la parte inferior del reactor de 
reducción y del inventario total de transportador. Con ello, se pudieron delimitar los 
valores más favorables de estas variables de operación para obtener la relación 
transportador-combustible (parámetro ) e inventario específico en el reactor de 
reducción, idónea según los parámetros de diseño. Así, lo más deseable es fijar una 
velocidad del gas en la parte inferior del reactor de reducción de alrededor de 1 m/s y un 
inventario total de ilmenita en la planta entre 92 y 94 kg. 
Con el estudio fluidodinámico se confirmó que el diseño de la unidad ICB-CSIC-s50 
permite una gran flexibilidad para evaluar el efecto de las variables de operación sobre 
el rendimiento del proceso iG-CLC durante la combustión de carbón. 
 
5.2.3. Combustión de carbón en ICB-CSIC-s50 
Se llevó a cabo la combustión de carbón en la unidad diseñada durante 30 h fijándose 
como objetivo la optimización de las variables de operación para maximizar el 
rendimiento del proceso iG-CLC con carbón. En estos ensayos se utilizó la ilmenita 
empleada en el estudio fluidodinámico, tras haber sido activada previamente con carbón 
en la unidad ICB-CSIC-s50. 
Mediante trabajos previos, se identificaron las posibles variables de operación que más 
efecto podían tener sobre la eficacia de captura de CO2 y sobre la demanda total de 
oxígeno. Así por un lado, se estudió el efecto de la temperatura del reactor de reducción, 
la eficacia de separación del separador de carbono y la velocidad de circulación del 
sólido sobre la eficacia de captura de CO2. Y por otro, el efecto de la temperatura del 
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reactor de reducción, la relación transportador-combustible () y el inventario específico 
del transportador en el reactor de reducción sobre la demanda total de oxígeno. 
Se realizaron 12 ensayos repartidos en 6 series donde en cada una de ellas se modificó 
alguna de las variables de operación identificadas como influyentes en el rendimiento 
del proceso iG-CLC. Así, se varió la temperatura del reactor de reducción, la velocidad 
de circulación del transportador de oxígeno, la potencia de carbón alimentada y la 
eficacia de separación del separador de carbono. La variación del inventario específico 
del reactor de reducción no se pudo controlar porque este parámetro estuvo influenciado 
por la velocidad de gasificación del char dentro del reactor de reducción. 
 
Evaluación de la eficacia de captura de CO2 
El incremento de la temperatura del reactor de reducción mejoró notablemente la 
eficacia de captura de CO2 debido al incremento de la conversión del char en el reactor 
de reducción. La máxima eficacia de captura de CO2 alcanzada fue del 90 % a una 
temperatura de 990 ºC. Se vio, con la tendencia mostrada, que lo más adecuado era fijar 
una temperatura de al menos 1000 ºC en el reactor de reducción para conseguir eficacias 
de captura de CO2 superiores al 95 %. 
La eficacia de captura de CO2 disminuyó con el aumento de la velocidad de circulación 
del transportador debido a que una mayor cantidad de partículas de char escaparon del 
reactor de reducción por el menor tiempo de residencia de los sólidos en este reactor. De 
esta manera, la corriente sólida que llegó al separador de carbono estuvo más 
enriquecida en partículas de char, lo cual hizo decrecer la eficacia de separación de estas 
cuando la velocidad del gas en el separador de carbono se mantuvo constante. 
El aumento de la velocidad del gas en el separador de carbono aumentó la eficacia de 
separación del char en este elemento incrementando la eficacia de captura de CO2 en la 
unidad. Ello fue debido a que la velocidad del gas en el separador de carbono estuvo 
más alejada de la velocidad terminal de las partículas de char, lo cual propició que la 
elutriación selectiva de estas respecto de las del transportador fuese mayor. De esta 
manera, una mayor cantidad de char pudo ser recirculado desde el separador de carbono 
al reactor de reducción propiciando un mayor tiempo de residencia al char en este 
reactor para mejorar la gasificación. 
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Evaluación de la demanda total de oxígeno 
El incremento de la temperatura del reactor de reducción mejoró la eficacia de 
combustión del carbón, ya que una mayor cantidad de compuestos generados en la 
gasificación y de volátiles fueron oxidados a CO2 y H2O. El valor de demanda total de 
oxígeno no se vio tan influenciado por el aumento de la temperatura del reactor de 
reducción debido a que el incremento de la velocidad de reacción de la ilmenita con los 
compuestos inquemados se vio contrarrestado por la mayor cantidad de productos 
derivados de la gasificación generados (H2 y CO) por la subida de la temperatura. 
El incremento de  mejoró la eficacia de combustión de carbón en el reactor de 
reducción, disminuyendo la demanda total de oxígeno hasta valores de entre el 6 y el     
9 %, los cuales representan las demandas totales de oxígeno más bajas observadas en 
experimentos con ilmenita en instalaciones piloto de iG-CLC de más de 10 kWt. 
Específicamente, el aumento de  de 1,1 a 1,5 hizo disminuir la demanda total de 
oxígeno en un 18 % (de un 9,6 a un 8,2 %), lo cual fue debido fundamentalmente al 
incremento de la conversión de la materia volátil. 
El aumento del inventario específico de sólidos en el reactor de reducción ayudó a 
disminuir la demanda total de oxígeno en la unidad. Ello procuró una mayor oxidación 
de los productos generados en la gasificación (H2 y CO), ya que una mayor cantidad de 
ilmenita se dispuso en la zona densa del lecho. Se observó una demanda total de 
oxígeno del 7,1 % cuando hubo alrededor de 700 kg/MWt dentro del reactor de 
reducción. Ello representa una mejora del 15 % en la demanda total de oxígeno respecto 
de la observada cuando se utilizó un inventario específico de 480 kg/MWt, sin que con 
ello se disminuyera la eficacia de captura de CO2 (CC  90 %). 
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5.3. Conclusiones 
Tras todo el proceso experimental realizado en esta tesis se pueden apuntar dos 
conclusiones finales en base a los objetivos fijados respecto del desarrollo de un 
transportador con características mejoras y respecto del diseño y operación de una 
planta CLC de 50 kWt para la combustión de carbón. 
 
5.3.1. Conclusiones tras el desarrollo y evaluación de transportadores 
Como conclusión final se puede decir que se ha desarrollado un transportador de 
oxígeno de bajo coste basado en Mn-Fe con características mejoradas que ha permitido 
maximizar la eficacia de combustión del carbón (> 99 %) mediante el proceso CLC 
debido a que tiene la capacidad de transportar oxígeno desacoplado. Esta cualidad del 
material permite la combustión del carbón vía iG-CLC ayudada por el desacoplamiento 
del oxígeno vía CLOU a través de un proceso denominado CLaOU. 
Además, parcialmente también se puede concluir que: 
o Se identificó una relación molar entre los óxidos de Mn-Fe adecuada (x = 0,77) 
para formar (MnxFe1-x)2O3, consiguiendo desacoplar oxígeno vía CLOU. 
o Para aprovechar la capacidad de transporte de oxígeno vía CLOU se identificó 
una temperatura de 900 ºC en el reactor de reducción y de 800 ºC en el reactor de 
oxidación usando un exceso de aire similar al de la combustión convencional de 
carbón (20 %). Este gradiente de temperatura entre los reactores se puede 
disminuir aumentando el exceso de aire alimentado al reactor de oxidación. 
o Este material tuvo una capacidad de transporte de oxígeno vía CLC alta                 
( gTOR  = 0,065) y mostró una reactividad con H2 y CO similar a la de otros 
materiales de bajo coste basados en Fe. Ello posibilitó proponer estos 
transportadores para su uso en la combustión de gas de síntesis vía CLC, o carbón 
y biomasa vía iG-CLC. 
o Se desarrollaron dos transportadores de oxígeno preparados por spray drying: 
Mn77Fe[SD1350] y Mn66FeTi7[SD1200]. 
o Mn77Fe[SD1350] no mostró una buena capacidad para desacoplar oxígeno vía 
CLOU porque estuvo constituido fundamentalmente por (Mn0,77Fe0,23)3O4. Sin 
embargo, mostró mejor capacidad de transporte de oxígeno y velocidad de 
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reacción con gases vía CLC respecto de otros materiales de bajo coste basados en 
Fe. Así, este sólido es propuesto para la combustión de carbón vía iG-CLC. 
o Mn66FeTi7[SD1200] mostró capacidad para desacoplar oxígeno gas con los 
ciclos debido a la incorporación de TiO2. La capacidad de transporte de oxígeno 
vía CLOU representó un 12 % del total, lo cual puede ayudar a mejorar el 
rendimiento del proceso iG-CLC con carbón. 
o Ambos materiales mostraron magnetismo a temperatura ambiente, lo cual 
representa un valor añadido, ya que las partículas podrán ser separadas de las 
cenizas del carbón generadas en el reactor de reducción para su reutilización. 
o Mn77Fe[SD1350] mejoró el rendimiento del proceso iG-CLC (mayor eficacia de 
captura de CO2 y menor demanda total de oxígeno) en comparación con otros 
transportadores de bajo coste basados en Fe durante la combustión con varios 
tipos de carbones. 
o Se optimizaron las variables de operación para que Mn66FeTi7[SD1200] fuera 
capaz de desacoplar oxígeno y ayudar a la combustión de carbón vía iG-CLC. Las 
condiciones más adecuadas fueron temperaturas de 925 ºC y 875 ºC en los 
reactores de reducción y oxidación, respectivamente, un valor de  de entre 1,5 y 
2, y alimentar cuatro veces más exceso de aire al reactor de oxidación respecto de 
la combustión convencional de carbón con aire. 
o Se observaron demandas totales de oxígeno menores de 1, y se propuso el uso de 
un separador de carbono en la unidad para ayudar a incrementar la eficacia de 
captura de CO2 con los carbones menos reactivos. 
 
5.3.2. Conclusiones tras el diseño y operación de ICB-CSIC-s50 
Como conclusión general se puede decir que se ha diseñado y operado una unidad 
flexible de CLC para carbón de 50 kWt que ha permitido optimizar las condiciones de 
operación mejorando el rendimiento del proceso iG-CLC con carbón. Se han 
identificado que las variables de operación más adecuadas son una temperatura en el 
reactor de reducción de al menos 1000 ºC, un   1,5-2, un inventario específico del 
transportador en el reactor de reducción siempre mayor de 500 kg/MWt y establecer un 
compromiso entre la velocidad de circulación del transportador de oxígeno y la eficacia 
de separación del separador de carbono. 
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Además, parcialmente se pude también concluir que: 
o Se ha diseñado una unidad CLC donde se puede realizar la combustión de carbón 
tanto vía iG-CLC (20 kWt) como vía CLOU (50 kWt). 
o El diseño del lecho de cierre doble (LS-D) es capaz de controlar de una forma 
independiente la velocidad de circulación del transportador de oxígeno entre los 
reactores de oxidación y reducción. 
o Se ha desarrollado un estudio fluidodinámico en caliente durante 100 h con 
ilmenita concluyendo que las variables fluidodinámicas que más efecto tienen 
sobre el flujo global de sólidos y el inventario específico en el reactor de 
reducción son la velocidad del gas en la parte inferior del reactor de reducción   
(ug RRprim.) y el inventario total de sólidos en la planta (mTO). Se observó que 
establecer una ug RRprim.  1 m/s y un mTO  92-94 kg ayuda a obtener un   1-2 
y a maximizar el inventario específico en el reactor de reducción. 
o La eficacia de captura de CO2 aumenta con el incremento de la temperatura del 
reactor de reducción, con la disminución de la velocidad de circulación del 
transportador de oxígeno entre los reactores de oxidación y reducción, y con el 
aumento de la eficacia de separación del separador de carbono. 
o Se han optimizado las condiciones de operación en el separador de carbono para 
maximizar el efecto beneficioso de este elemento sobre la eficacia de captura de 
CO2. 
o El diseño flexible de la unidad ICB-CSIC-s50 permitió alcanzar una eficacia de 
captura de CO2 máxima del 90 % en varios ensayos variando diferentes variables 
de operación a la vez. 
o La demanda total de oxígeno mejora fundamentalmente con el aumento de la 
relación transportador de oxígeno-carbón () y con el incremento del inventario 
específico de material en el reactor de reducción. 
o Se pudo rebajar la demanda total de oxígeno hasta un 7 % (sin disminución de la 
eficacia de captura de CO2; CC  90 %), lo cual representa el valor más bajo 
obtenido en una unidad iG-CLC utilizando ilmenita y quemando carbón 
bituminoso. Ello fue conseguido gracias al aumento de la relación transportador-
carbón () a 1,5 y la disposición de un inventario específico en el reactor de 
reducción de 720 kg/MWt. 
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Acrónimos 
ASU: Unidad de separación de aire (Air Separation Unit) 
AUSC: Condiciones de vapor Ultra-SuperCríticas Avanzadas 
BFB: Lecho fluidizado burbujeante (Bubbling Fluidized Bed) 
BH: Filtro de mangas (BagHouse filter) 
CAC: Captura y Almacenamiento de Carbono 
CFB: Lecho fluidizado circulante (Circulating Fluidized Bed) 
CLaOU: Chemical Looping assisted by Oxygen Uncoupling 
CLC: Chemical Looping Combustion 
CLOU: Chemical Looping with Oxygen Uncoupling 
CP: Conferencia de las Partes de la UNFCCC 
DGR: Depósito agotado de gas (Depleted Gas Reservoir) 
DOR: Depósito agotado de petróleo (Depleted Oil Reservoir) 
ECBM: Recuperación mejorada de CH4 en carbón (Enhanced Coal Bed Methane) 
EDX: Microscopía de captación de energía dispersa de rayos X (Energy-Dispersive      
X-ray) 
EE.UU.: Estados Unidos 
EGR: Recuperación mejorada de gas (Enhanced Gas Recovery) 
EOR: Recuperación mejorada de petróleo (Enhanced Oil Recovery) 
FB: Reactor de lecho fluidizado discontinuo 
FFB: Lecho fluidizado rápido (Fast Fluidized Bed) 
GEI: Gases de Efecto Invernadero 
GSC: Cámara de sedimentación por gravedad (Gravity Sedimentary Chamber) 
HCFCs: Hidroclorofluorocarbonos 
HFCs: Hidrofluorocarbonos 
ICB-CSIC: Instituto de Carboquímica 
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ID: Instrumental Design 
IGCC: Gasificación Integrada en Ciclo Combinado 
iG-CLC: in-situ Gasification Chemical Looping Combustion 
INDC: Contribución Prevista Determinada Nacionalmente 
IPCC: Panel Intergubernamental sobre Cambio Climático 
JCPDS: Joint Committee on Powder Diffraction Standards 
LCOE: Coste Normalizado de Producción Eléctrica 
LS: Lecho de cierre (Loop-Seal) 
LS-D: Lecho de cierre doble 
LSD-RR: Lecho de cierre doble que descarga en el reactor de reducción 
LSD-SC: Lecho de cierre doble que descarga en el separador de carbono 
LS-OR: Lecho de cierre entre los reactores de oxidación y reducción 
LS-SC: Lecho de cierre entre el separador de carbono y el reactor de oxidación 
OffDSA: Acuífero salino profundo en alta mar (Offshore Deep Saline Reservoir) 
OnDSA: Acuífero salino profundo en tierra (Onshore Deep Saline Reservoir) 
PC: Carbón pulverizado 
PCI: Poder Calorífico Inferior (de un carbón) 
PSD: Distribución de tamaño de partícula (Particle Size Distribution) 
P&ID: Pipe and Instrumental Design 
RCP: Representative Concentration Pathways 
RR: Reactor de reducción 
RR-E: Evaporador para alimentar vapor de agua al reactor de reducción 
RR-HE: Intercambiador de calor para enfriar los gases de salida del reactor de 
reducción 
RO: Reactor de oxidación 
RO-HE: Intercambiador de calor para enfriar los gases de salida del reactor de 
oxidación 
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SC: Separador de carbono 
SC-E: Evaporador para alimentar vapor de agua al separador de carbono 
SCPC: Carbón Pulverizado con condiciones de vapor SuperCrítico 
SEM: Microscopía electrónica de barrido (Scanning Electron Microscopy) 
SFB: Spouted Fluidized Bed 
TGA: Analizador termogravimétrico 
TPO: Oxidación a temperatura programada (Temperature Programmed Oxidation) 
TPR: Reducción a temperatura programada (Temperature Programmed Reduction) 
U.E.-28: Conjunto de los 28 países que forman la Unión Europa 
UNEP: Programa de las Naciones Unidas para el Medio Ambiente 
UNFCCC: Convención Marco de las Naciones Unidas sobre el Cambio Climático 
USC: Condiciones de vapor Ultra-SuperCríticas 
XRD: Difracción de rayos X (X-Ray Diffraction) 
WMO: Organización Meteorológica Mundial 
WS: Lavador en húmedo (Wet Scrubber) 
 
 
Nomenclatura 
Dc: Diámetro de un ciclón 
dp: Diámetro de partícula 
F: Flujo molar 
FC, elutr.: Flujo de carbono elutriado 
FC, vol.: Flujo de carbono procedente de los volátiles 
Fg: Flujo volumétrico de gas 
C, carbónf : Fracción de carbono total en el carbón 
C, fijof : Fracción de carbono fijo en el carbón 
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4CH
f : Flujo de CH4 alimentado a la unidad CLC (procedente de los volátiles del carbón) 
GS: Velocidad del flujo de sólidos por unidad de área (flujo del transportador de 
oxígeno) 
Gsu: Flujo de sólidos ascendente por unidad de área en la zona diluida de un reactor de 
lecho fluidizado circulante 
Gsd: Flujo de sólidos descendente por unidad de área en la zona diluida de un reactor de 
lecho fluidizado circulante 
g: Aceleración de la gravedad (9,81 ms
-2
) 
Hf: Altura del freeboard en un reactor de lecho fluidizado 
m : Permeabilidad magnética 
OM : Masa molar de oxígeno (16 g/mol) 
CM : Masa molar de carbono (12 g/mol) 
4CH
M : Masa molar de metano (16 g/mol) 
TOm : Masa total de transportador de oxígeno en una unidad CLC 
TOm : Velocidad de circulación de un transportador de oxígeno 
*
RRm : Inventario específico del transportador en el reactor de reducción 
*
sm : Porcentaje de flujo de sólidos desviado desde el LS-D al reactor de oxidación 
carbónm : Flujo de alimentación de carbón 
C, recogidosn : Moles de carbono elutriados y recogidos en una unidad CLC 
O, TOn : Moles de oxígeno disponibles en el lecho del FB 
Pref: Presión de referencia en TGA 
PTGA: Presión parcial de un combustible gas en TGA 
RO: Capacidad de transporte de oxígeno de un sistema metálico 
t
TOR : Capacidad de transporte de oxígeno total de un transportador 
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do
TOR : Capacidad de transporte de oxígeno desacoplado de un transportador 
g
TOR : Capacidad de transporte de oxígeno vía CLC de un transportador 
O, or : Velocidad de transferencia de oxígeno al transportador 
O, rr : Velocidad de transferencia de oxígeno del transportador al combustible 
S: Sección trasversal 
T: Temperatura 
comb.t : Tiempo de combustión del carbón en una unidad CLC 
gu : Velocidad del gas 
g, mfu : Velocidad del gas para la mínima fluidización del lecho de un reactor fluidizado 
tu : Velocidad terminal de una partícula 
CX : Conversión del char 
4CH
X : Conversión de CH4 a CO2 y H2O 
Xo: Conversión del sólido durante la oxidación en TGA 
Xr: Conversión del sólido durante la reducción en TGA 
XO: Conversión del sólido en el FB 
x: Relación molar entre Mn-Fe (x = Mn/Mn+Fe) 
TOx : Fracción másica de fase activa de un transportador de oxígeno 
2O
y : Concentración de oxígeno en la corriente de salida del reactor de oxidación 
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Letras griegas 
mχ : Susceptibilidad magnética 
mχ
m : Susceptibilidad magnética másica 
mχ
v : Susceptibilidad magnética volumétrica 
F: Forzamiento radiativo (Wm-2) 
P: Pérdida de carga en un reactor de lecho fluidizado 
ΔTs: Temperatura media global de equilibrio (K) 
X: Grado de conversión de un transportador de oxígeno 
: Relación transportador de oxígeno-combustible en el reactor de reducción 
iγ : Fracción molar de un gas en una corriente gaseosa 
CCη : Eficacia de captura de CO2 
comb., RRη : Eficacia de combustión en el reactor de reducción 
carbónη : Conversión del carbón a gas en una unidad CLC 
C, elutr.η : Porcentaje real de carbono elutriado de la unidad CLC 
C, outη : Eficacia del balance de carbono en la unidad CLC 
2O
λ : Exceso de aire en el reactor de oxidación 
2
*
Oλ : Exceso de oxígeno en el reactor de oxidación (lambda equivalente) 
0 : Permeabilidad del vacio 
ρ : Densidad 
: Tiempo de residencia 
C, fijoξ : Fraccion de carbono fijo elutriado de una unidad CLC 
: Pérdida de masa normalizada 
carbón: Demanda de oxígeno del carbón 
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Subíndices y superíndices 
bix: Fase bixbyíta, (MnxFe1-x)2O3 
SC: Separador de carbono 
do: Desacoplamiento de oxígeno 
exp: Experimental 
g: Por reacción con combustibles gaseosos 
i: Especie 
j: Estado de oxidación del material 
in: Entrada 
m: Masa 
norm: Nomalizada 
o: Oxidado u oxidación 
out: Salida 
p: Partícula 
prim.: Primario 
RR: Reactor de reducción 
RO: Reactor de oxidación 
r: Reducido o reducción 
sec.: Secundario 
t: Total 
teor. Teórica 
v: Volumen 
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